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Im Rahmen der vorliegenden Arbeit ist der Einsatz von katalytisch beschichteten
Wandreaktoren fu¨r die Herstellung großtonnagiger Produkte in der chemischen Industrie
untersucht worden. Gegenstand der Bewertung waren die Propenoxidbildung aus Propen
mit Wasserstoffperoxid in der Gasphase sowie die Vinylacetatbildung aus Essigsa¨ure
und Ethen in Gegenwart von Sauerstoff. Hierzu wurden Diffusionskoeffizienten fu¨r die
Diffusion der Gaskomponenten durch pra¨parierte Katalysatorschichten untersucht und
mit ermittelten Reaktionsgeschwindigkeiten Stofftransportlimitierungen fu¨r die Reak-
tionen abgescha¨tzt. Auch Wa¨rmetransportlimitierungen wurden durch Ermittlung von
Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten der Schichten bestimmt.
Ein Vergleich mit einem Rohrbu¨ndelreaktor ergab eine Vergleichbarkeit des Katalysa-
torvolumens bezogen auf das Reaktorvolumen fu¨r Schichtdicken in einer Gro¨ßenordnung
von 500 µm. Diese Schichtdicken liegen fu¨r mittelschnelle Reaktionen außerhalb der
Stofftransportlimitierung und ermo¨glichen damit den Einsatz von Wandreaktoren mit
deutlich limitierter Temperaturu¨berho¨hung im Katalysator. Der Einsatz wird allerdings
durch Schwierigkeiten hinsichtlich der Katalysatoreinbringung und der Wiedergewinnung
sowie der Erho¨hung der Katalysatormenge im Reaktor begrenzt.
Stichworte: Gasphasenprozesse, Vinylacetat, Propenoxid, Mikrostrukturreaktor,
Rohrbu¨ndelreaktor, Beschichtungsverfahren, Stofftransportlimitierung, Wa¨rmetransport-
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KAPITEL 1. EINLEITUNG
1 Einleitung
Seit Beginn der 90er Jahre des 20. Jahrhunderts werden Mikrostrukturreaktoren im Labor
eingesetzt. Die industrielle Nutzung dieser Reaktoren ist jedoch erst in den letzten Jahren
versta¨rkt in den Fokus geru¨ckt. Im Bereich der heterogen katalysierten Gasphasenreaktio-
nen ist dabei das DEMiS R©-Projekt, ein BMBF-Verbundprojekt, zu nennen. Hier wurde
die Synthese von Propenoxid aus Propen mit gasfo¨rmigem Wasserstoffperoxid im Labor
entwickelt und in den Pilotmaßstab u¨bertragen.
Wesentliche, ha¨ufig genannte verfahrenstechnische Vorteile von Mikrostrukturreaktoren
sind die hohe Wa¨rmeabfuhrleistung und damit einhergehend isothermer Reaktorbetrieb
insbesondere fu¨r stark exo- und endotherme Prozesse, eine sehr hohe Quervermischung,
die trotz laminarer Stro¨mung zu einer sehr engen Verweilzeitverteilung fu¨hrt sowie, oft
genannt aber noch wenig untersucht, die Mo¨glichkeit Mikrostrukturreaktoren im Explosi-
onsbereich betreiben zu ko¨nnen.
Dabei kann es unterschiedliche Ansatzpunkte fu¨r den Einsatz von Mikrostrukturreaktoren
in industriellen Prozessen geben: zum einen ko¨nnen bei einer vollsta¨ndigen Neuentwicklung
von Verfahren die Vorteile der Mikroverfahrenstechnik genutzt werden, um damit Prozesse
zu ermo¨glichen, die in herko¨mmlichen Reaktorsystemen wie Rohrbu¨ndelreaktoren nicht rea-
lisierbar sind. Zum anderen ist aber auch ein “Revamping” bestehender Prozesse unter Aus-
nutzung der erwa¨hnten Vorteile mikrostrukturierter Reaktoren mo¨glich. In beiden Fa¨llen
sind neben den Raumzeitausbeuten auch die Selektivita¨ts-/Umsatzgrad-Trajektorien fu¨r
die technische und wirtschaftliche Bewertung der Prozesse von zentraler Bedeutung. Die
bei der Installation neuer Reaktoren zu betrachtenden Kosten setzen sich aus Investitions-
kosten sowie Betriebskosten zusammen. Einfluss auf die Investitionskosten fu¨r den Reaktor
hat in erster Linie die Raumzeitausbeute. Durch eine Erho¨hung der Katalysatormenge pro
Reaktorvolumen lassen sich die Raumzeitausbeute und somit die beno¨tigte Stahlmenge
bzw. die Kosten fu¨r einen solchen Reaktor reduzieren. Auch der Einsatz aktiverer Kata-
lysatoren bzw. die Optimierung der Reaktionsbedingungen fu¨hrt zu kleineren Reaktoren
und damit zu verringerten Investitionskosten.
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Bessere Katalysatoren und optimierte Reaktionsbedingungen ko¨nnen daneben jedoch auch
zu einer Verschiebung der Selektivita¨ts-/Umsatzgrad-Trajektorien zu ho¨heren Selekti-
vita¨ten fu¨hren. Bei gleichen Umsatzgraden bedeutet dies eine Verringerung der Rohstoff-
kosten und gegebenenfalls eine Verringerung der Aufarbeitungskosten. Eine Umsatzgrad-
steigerung bei gleichbleibender Selektivita¨t fu¨hrt zu kleineren Kreisgasstro¨men und damit
zu geringeren Investitions- und Betriebskosten.
In der vorliegenden Arbeit werden zwei Beispiele fu¨r die unterschiedlichen An-
satzmo¨glichkeiten des Einsatzes von Mikroreaktionstechnik in der Herstellung großton-
nagiger Produkte durch heterogen katalysierte Gasphasenprozesse erla¨utert. Ein Beispiel
fu¨r eine Verfahrensneuentwicklung ist die Propenepoxidation mit gasfo¨rmigem Wasserstoff-
peroxid im DEMiS R©-Projekt. Als Beispiel fu¨r ein mo¨gliches “Revamping” von Prozessen
ist die Acetoxylierung von Ethen zur Produktion von Vinylacetat gewa¨hlt worden. Dieses
Verfahren ist lange bekannt und wird herko¨mmlich in Rohrbu¨ndelreaktoren durchgefu¨hrt.
Dadurch wird zusa¨tzlich ein direkter Vergleich zwischen der herko¨mmlichen Technologie
und der Mikroreaktortechnologie ermo¨glicht.
Bei beiden Beispielen sollen Wandkatalysatoren zum Einsatz kommen. Die Katalysator-
schichten werden mit Hilfe der Spritztechnologie pra¨pariert. Morphologie und Textur wer-
den sowohl mikroskopisch als auch durch Adsorptionsmessungen charakterisiert. Fu¨r den
Einsatz in Reaktoren der chemischen Industrie ist eine hohe mechanische Stabilita¨t notwen-
dig. Diese wird u¨ber Haftzugfestigkeitsmessungen sowie Untersuchungen zur Biegefestigkeit
der Schichten ermittelt.
Die Katalysatorschichten werden dann in den beiden Reaktionen reaktionstechnisch unter-
sucht. Hierzu werden die Einflu¨sse von Stoff- und Wa¨rmetransport sowie Temperatur und
Eduktkonzentration auf die Zielgro¨ßen Raumzeitausbeute, Selektivita¨t und Umsatzgrad
bewertet.
Gesamtziel der Arbeit ist die Entwicklung und Bewertung eines Konzeptes fu¨r mikrostruk-
turierte Reaktoren mit Wandkatalysator zum Einsatz in Gasphasenprozessen fu¨r großton-
nagige Produkte.
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2 Kenntnisstand und Motivation
In der vorliegenden Arbeit wird eine Aussage zur technischen Machbarkeit und Wirtschaft-
lichkeit der Produktion von Propenoxid (PO) aus Propen und gasfo¨rmigem Wasserstoff-
peroxid an TS-1 als Katalysator sowie der Synthese von Vinylacetatmonomer (VAM) aus
Ethen, Essigsa¨ure und Sauerstoff an einem Pd/Au-Tra¨gerkatalysator in einem Mikrostruk-
turreaktor getroffen. Im vorliegenden Kapitel wird zuna¨chst eine Bestandsaufnahme aktu-
eller sowie in Entwicklung befindlicher neuer Prozesse durchgefu¨hrt. Anschließend erfolgt
eine Diskussion von technischen Konzepten fu¨r Mikrostrukturreaktoren zur Durchfu¨hrung
heterogen katalysierter Gasphasenprozesse. Dabei ist fu¨r den Einsatz von Mikrostruktur-
reaktoren in der industriellen Produktion auch die Art der Einbringung des Katalysators
in die Reaktoren von zentraler Bedeutung.
2.1 Verfahren zur Herstellung von Propenoxid
Propenoxid dient zu etwa 58% als Ausgangsprodukt fu¨r die Herstellung von Polyurethan
und profitiert damit von einem stark wachsenden Polyurethanmarkt in China: Im Jahr
2000 wurden in China 272.832 t Propenoxid verbraucht. Diese Zahl stieg bis 2005 auf
629.768 t (ja¨hrliche Wachstumsrate von 18,2%) und es wird erwartet, dass im Jahr 2010
der Verbrauch an Propenoxid in China 1.111.938 t betragen wird [1]. Dies entspricht einer
durchschnittlichen ja¨hrlichen Wachstumsrate im Zeitraum von 2005-2010 von 12,0%. Die
weltweite Jahresproduktion von Propenoxid betrug im Jahr 2005 ca. 6 Millionen Tonnen
[2].
Eine umfassende Beschreibung von Herstellungsverfahren fu¨r Propenoxid ist in [3] gege-
ben. Im folgenden sollen nur die bekanntesten konventionellen Produktionsverfahren wie
die Bildung von Propenoxid nach dem Chlorhydrinverfahren als auch nach dem Hydroper-
oxidverfahren (Oxiranverfahren) beschrieben werden. U¨ber diese beiden Produktionsrouten
werden derzeit nahezu 100% des Weltbedarfes an PO gedeckt [4].
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Abbildung 2.1: Konventionelle Herstellungsverfahren fu¨r Propenoxid
Aus Abbildung 2.1 wird ersichtlich, dass beide Produktionsverfahren neben dem Zielpro-
dukt Propenoxid erhebliche Mengen an Koppelprodukten erzeugen. Pro Tonne PO ent-
stehen beim Chlorhydrinverfahren 2,1 t Calciumchlorid. Beim Oxiranverfahren entstehen
dabei 2,3 t Styrol. Da der Markt fu¨r Zielprodukt und Koppelprodukt unterschiedlichen
Prognosen unterliegt, ist die Entwicklung von koppelproduktfreien Produktionsverfahren
ein wesentliches Ziel. Ein solches Verfahren ist das sogenannte HPPO-Verfahren (Hydrogen
Peroxide Propylene Oxide), bei dem Propenoxid aus der Reaktion von Wasserstoffperoxid
und Propen in flu¨ssiger Phase mit TS-1 als Katalysator und Methanol als Lo¨sungsmittel
hergestellt wird (s. Abbildung 2.2).
Abbildung 2.2: HPPO-Verfahren zur Herstellung von Propenoxid aus Propen und Wasserstoff-
peroxid
Ein wesentlicher Vorteil fu¨r die Herstellung von Propenoxid nach dem HPPO-Verfahren
ist die vereinfachte Integration in eine bestehende Infrastruktur, da keine Koppelproduk-
te gebildet werden und kein Chlor als Einsatzstoff verwendet werden muss [5]. Weiterhin
verringert sich im Vergleich zu herko¨mmlichen Verfahren die beno¨tigte Investitionssumme
um 25%, die Abwassermenge um 70-80% sowie die Energiekosten um 35%.
Dieses Verfahren wird sowohl von einem Joint-Venture von BASF/DOW als auch von
Evonik/Uhde umgesetzt. In Antwerpen/Belgien wurde Anfang 2009 eine Anlage mit einer
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Produktionskapazita¨t von 300.000 jato in Betrieb genommen [6]. Zusa¨tzliche Anlagen sind
in Geismar/USA sowie in Thailand in Planung [7]. In Ulsan/Su¨d-Korea ist im Juli 2008 eine
100.000-jato Anlage durch South-Korea Chemicals (SKC) nach Lizenz von Evonik/Uhde
in Betrieb gegangen [8, 9].
Diese Entwicklungen werden durch Arbeiten zur Direktsynthese von Wasserstoffperoxid
aus Wasserstoff und Sauerstoff unterstu¨tzt. Solche Verfahren sollten im Fall Degus-
sa/Headwaters 2009 kommerzialisiert werden [10]. Lyondell plant eine kommerzielle Um-
setzung 2010 [11].
Ein weiterer Entwicklungsschritt zu kostengu¨nstigeren Verfahren ko¨nnte das im Rahmen
der vorliegenden Arbeit betrachtete Gasphasenverfahren zur Produktion von Propenoxid
aus Propen und dampffo¨rmigem Wasserstoffperoxid sein. Hierbei entfa¨llt im Vergleich zum
HPPO-Verfahren die Abtrennung eines Lo¨sungsmittels [12]. Dieses neue Verfahren wurde
im Rahmen des BMBF-Verbundprojektes DEMiS R© bis zum Pilotmaßstab entwickelt.
2.2 Verfahren zur Herstellung von Vinylacetat
Etwa drei Viertel der Weltproduktion an Vinylacetatmonomer (VAM) werden fu¨r die Her-
stellung von Polyvinylacetat und Polyvinylalkohol verwendet. 2005 verteilte sich die Pro-
duktion von Vinylacetat hauptsa¨chlich auf Nordamerika (30%), Westeuropa (17%) und
Japan (12%). Weitere asiatische La¨nder produzierten 34%.
Celanese ist mit einem Produktionsanteil von etwa 27% der weltweit gro¨ßte Produzent von
Vinylacetat. Der zweitgro¨ßte Produzent ist Lyondell mit einem Anteil von 8% [13].
Seit den 60er Jahren des 20. Jahrhunderts ist die Gasphasenreaktion von Ethen und Es-
sigsa¨ure zur Bildung von Vinylacetat im großtechnischen Maßstab etabliert (s. Abbildung
2.3). Die Grundlage hierfu¨r bilden die Patente von Bayer [14] und Knapsack-Hoechst [15].
Abbildung 2.3: Herstellung von Vinylacetat aus Ethen und Essigsa¨ure bei Anwesenheit von
Sauerstoff
Heute werden etwa 80% des Weltbedarfes an Vinylacetat u¨ber dieses Verfahren produziert,
die restlichen 20% werden durch Umsetzung von Acetylen mit Essigsa¨ure hergestellt [16].
Bezogen auf die Anzahl von Anlagen heißt dies, dass bis auf eine Anlage in Frankreich so-
wie 11 Anlagen in China Vinylacetat aus dem Rohstoff Ethen produziert wird [13]. Daher
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soll im folgenden nur auf den Gasphasenprozess der Acetoxylierung von Ethen eingegangen
werden.
Es kommen zwei Varianten dieses Prozesses sowie deren Weiterentwicklungen zum Einsatz.
Einer der Prozesse wurde durch National Distiller Products entwickelt [17]. Die meisten
Anlagen werden jedoch nach dem unabha¨ngig davon entwickelten Bayer-Hoechst-Verfahren
betrieben [14, 15]. Dabei wird in [15] ein Katalysator beschrieben, welcher 0,1-6,0 Ma%
Palladium, 0,01-1,0 Ma% Gold sowie 1-20 Ma% Alkali- oder Erdalkaliacetat entha¨lt. In
[14] wird ein Katalysator beschrieben, der zusa¨tzlich zu Salzen der Edelmetalle der VIII.
Gruppe pro Liter Katalysator 0,01-200 g Cadmium als Salz der umzusetzenden Carb-
onsa¨ure entha¨lt. In herko¨mmlichen Anlagen werden Rohrbu¨ndelreaktoren mit einer La¨nge
von 5-15 m eingesetzt [18]. Die Reaktion wird bei Temperaturen oberhalb von 140◦C be-
trieben, mit zunehmender Desaktivierung des Katalysators wird die Temperatur bis auf
180◦C erho¨ht. Die Katalysatorstandzeit betra¨gt etwa 4 Jahre. Die erzielbaren Ethenum-
satzgrade liegen im Bereich von 8-10% bei einer Ethenkonzentration im Feed-Strom von
50 mol% sowie einer Essigsa¨urekonzentration von 10-20 mol%. Die Sauerstoffkonzentration
liegt mit 6,5% etwa 1,5% unterhalb der sicherheitstechnisch relevanten Sauerstoffgrenzkon-
zentration von etwa 8%. Die Katalysatorbelastung liegt im Bereich von 2-4 m3/lKath. Die
Angaben zur Raum-Zeit-Ausbeute variieren abha¨ngig von der jeweiligen Quelle: In [16]
werden 200 gVAM/lReaktorh genannt, in [18] werden Werte von 100-150 gVAM/lKath sowie in
[13] 700-1200 gVAM/lKath genannt.
Entwicklungsbedarf im Bereich der Vinylacetatherstellung ergibt sich u.a. aus den Kosten
der Einsatzstoffe. Der Einsatz in der Vinylacetatproduktion ist die Hauptverwendung von
Essigsa¨ure (43% der Essigsa¨uremenge). Da Essigsa¨ure aus Methanol hergestellt wird, ist
ihr Preis direkt an den von Erdgas gekoppelt. Dadurch wird sich in den na¨chsten Jahren der
Preis von Essigsa¨ure auf einem hohem Niveau von 0,70 US$/t halten. Der Ethenpreis ist
an den Erdo¨lpreis gekoppelt. Damit ist der Preis von Vinylacetat direkt an den Erdo¨lpreis
gekoppelt.
Aktuelle Patente beschreiben Katalysatorentwicklungen [19], [20] bzw. Verfahrensentwick-
lungen [21, 22]. Neuere Verfahren sind der sogenannte “Leap-Prozess” von BP sowie
VAntageTM bzw. VAntageplusTM von Celanese [23, 24].
2001 wurde die erste Produktionsanlage fu¨r die Produktion von Vinylacetat nach dem
“Leap-Prozess” in Betrieb genommen. Sie hat eine Kapazita¨t von 250.000 jato und arbei-
tet im Gegensatz zu herko¨mmlichen Anlagen nach dem Wirbelschichtprinzip. Der Reaktor
wird hierbei von unten durchstro¨mt und die sehr kleinen Partikel werden verwirbelt. Be-
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zogen auf eine Anlage mit einer Produktionskapazita¨t von 272.000 jato werden in [25]
Einsparungen bei den Investitionskosten von etwa 25% angenommen. Genauere Angaben
zum Katalysator werden nicht gemacht, jedoch wird eine VAM-Produktivita¨t von 1,8 bis
2,8 kgVAM/kgKath angegeben.
Zu VAntageTM bzw. VAntageplusTM von Celanese sind keine genaueren Informationen
o¨ffentlich zuga¨nglich.
2.3 Mikrostrukturreaktoren
In [26] werden als Mikrostrukturreaktoren miniaturisierte Reaktionssysteme bezeichnet, die
zumindest teilweise durch mikrotechnologische Fertigungsverfahren hergestellt sind. Diese
Definition ist jedoch nicht vollsta¨ndig. So ko¨nnen die inneren Strukturen auch ohne mikro-
technologische Fertigungsverfahren, beispielsweise durch Fra¨sen hergestellt werden. Auch
ist die Bezeichnung als miniaturisierte Reaktionssysteme zu eng gefasst. Wesentlich ist, dass
die charakteristischen Dimensionen der inneren Strukturen typischerweise im Submillime-
terbereich liegen, selten aber unter 100 µm. Die La¨nge der a¨ußeren Abmessungen dagegen
kann durchaus im Bereich mehrerer Meter liegen. Da in den letzten Jahren ausfu¨hrlich
u¨ber den Einsatz von Mikrostrukturreaktoren in der Forschung berichtet wurde, werden
die generellen Vorteile von Mikrostrukturreaktoren an dieser Stelle nur kurz beschrieben
und der Fokus auf den Einsatz von Mikrostrukturreaktoren in der Industrie gelegt. Dabei
soll zwischen dem Einsatz im Bereich Feinchemikalien (Anlagenkapazita¨t < 10.000 jato)
und Grundchemikalien (Anlagenkapazita¨ten > 10.000 jato) unterschieden werden.
Eine umfangreiche Beschreibung des Gebietes der Mikroverfahrenstechnik wird in [27–29]
gegeben.
2.3.1 Vorteile von Mikrostrukturreaktoren in der Verfahrenstechnik
Die Vorteile von Mikrostrukturreaktoren lassen sich in den meisten Fa¨llen auf die geringen
lateralen Abmessungen ihrer Stro¨mungskana¨le zuru¨ckfu¨hren. Grundlegende verfahrenstech-
nische Effekte sind nach [30]
• intensivierter Stofftransport,
• intensivierter Wa¨rmetransport,
• Erho¨hung der Phasengrenzfla¨che.
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Diese Effekte machen sich in der Stoff- bzw. Energiebilanz bemerkbar und fu¨hren direkt zu
den fu¨r Mikrostrukturreaktoren in der Literatur immer genannten Vorteilen wie Isothermie,
schnellem Mischen sowie einer engen Verweilzeitverteilung.
• Aufgrund der geringen lateralen Abmessungen der Kana¨le liegt in Mikrostrukturre-
aktoren u¨blicherweise eine laminare Stro¨mung vor. Diese fu¨hrt in Makrostrukturen zu
einer sehr breiten Verweilzeitverteilung und damit zur Bildung von Folgeprodukten,
was Einbußen in der Selektivita¨t zur Folge hat. In Mikrostrukturen wird jedoch eine
sehr enge Verweilzeitverteilung erhalten, was sich durch den Vergleich der Diffusions-
zeitkonstanten mit der Verweilzeit begru¨nden la¨sst. Die Zeitkonstante der Diffusion
ist proportional zum Quadrat der Diffusionsstrecke und deshalb in Mikrostrukturen
im Allgemeinen kleiner als die fluiddynamische Verweilzeit. Dadurch besteht eine
sehr gute Vermischung in radialer Richtung.
• Die geringen lateralen Abmessungen der Kana¨le fu¨hren in Abha¨ngigkeit von der
Dicke der Trennwand zwischen den Kana¨len und dem Wa¨rmeu¨bergang auf der
Wa¨rmetra¨gerseite zu Wa¨rmedurchgangskoeffizienten von bis zu 25.000 W/m2K [31].
Damit sind auch stark exo- bzw. endotherme Reaktionen beherrschbar und die Tem-
peraturho¨he des Hot- bzw. Coldspots wird deutlich verringert. Bei stark exother-
men Reaktionen kann dies zu erho¨hten Selektivita¨ten und damit zu einer verbes-
serten Wirtschaftlichkeit von Prozessen fu¨hren. Die ho¨here Wirtschaftlichkeit be-
ruht einerseits auf der Einsparung von Rohstoffen und andererseits auf der Ein-
sparung von Kosten bei der Aufarbeitung. Auch ho¨here Umsatzgrade im Vergleich
zum Rohrbu¨ndelreaktor sind mo¨glich, was zu geringeren Kosten fu¨r die Edukt-
Ru¨ckfu¨hrung fu¨hrt.
• Kleine laterale Kanalabmessungen, u¨blicherweise im Bereich von 100-1000 µm,
fu¨hren bei Mikrostrukturreaktoren zu sehr hohen spezifischen Oberfla¨chen im Be-
reich von 10.000-50.000 m2/m3, wohingegen Produktionsru¨hrkessel Werte im Bereich
von 100 m2/m3 [32] besitzen. Diese hohen Werte ermo¨glichen im Bereich der he-
terogenen Katalyse den Einsatz von Wandkatalysatoren und fu¨hren zu sehr hohen
volumenbezogenen Wa¨rmeabfuhrleistungen.
• Ein weiterer oft genannter Vorteil betrifft die Sicherheitstechnik: der Vorteil von
Mikrostrukturreaktoren kann einerseits durch den geringen Hold-up und damit ein
geringeres Schadensausmaß durch Chemikalienaustritt oder Explosionen begru¨ndet
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werden, andererseits ko¨nnen in Mikrostrukturreakoren Explosionen in weiten Berei-
chen unterdru¨ckt werden [31].
2.3.2 Mikrostrukturreaktoren im industriellen Einsatz
Der Einsatz von Mikrostrukturreaktoren ist in der Forschung bereits seit vielen Jahren
zum Standard geworden. Der Einsatz in der industriellen Produktion unterliegt starken
Vera¨nderungen. Obwohl die Zahl der Patentanmeldungen von 1991 bis 1998 deutlich an-
stieg [33], wurde noch im Jahr 2000 angenommen, dass “Produktionen in Mikroreakto-
ren die Ausnahme sein werden” [34]. Im Jahr 2002 wurde das Potential der Mikrore-
aktionstechnik durch eine vom Institut fu¨r Mikrotechnik Mainz (IMM) und der Firma
YOLE De´veloppement durchgefu¨hrte Marktanalyse nachgewiesen. Hierin wurde deutlich,
dass alle 30 Top-Chemieunternehmen Interesse an der Mikroverfahrenstechnik haben und
ca. 50.000 Euro pro Jahr fu¨r die Beschaffung mikrostrukturierter Komponenten ausgeben
wu¨rden [35]. Dieser Trend spiegelt sich auch in der Zahl der Patentanmeldungen wieder: Im
Zeitraum von 2000 bis 2004 stieg die Zahl der Patentanmeldungen deutlich von 100 auf 350
pro Jahr [33]. Erste Einsa¨tze wurden fu¨r die Bereiche Pharmazeutika und Feinchemikalien
erwartet [36]. So wurde von Lonza die Anzahl der in ihrem Betrieb fu¨r die Nutzung von
Mikrostrukturreaktoren geigneten Reaktionen auf etwa 17 (von 86 im Zeitraum 2004/2005
durchgefu¨hrten) eingescha¨tzt [37].
In den letzten Jahren wurden einige Beispiele fu¨r den Einsatz von Mikrostrukturreaktoren
fu¨r die industrielle Synthese vero¨ffentlicht. Auch hier la¨sst sich diese Entwicklung anhand
von Patentanmeldungen nachvollziehen: Unter den Top Ten Patentanmeldern finden sich
acht Firmen, davon sechs mit Sitz in Deutschland. Der Hauptbereich der angemeldeten
Patente ist der Bereich Organische Chemie. Das ebenfalls sehr ha¨ufig vertretene Gebiet
der Anorganischen Chemie wird auf die eingesetzten Werkstoffe zuru¨ckgefu¨hrt [33]. Einige
Anwendungsmo¨glichkeiten von Mikrostrukturreaktoren in der industriellen Praxis werden
im Folgenden beschrieben.
• Von der Xi‘an Huian Chemical Industrial Group in China werden 15 kg Nitrogly-
cerin pro Stunde fu¨r Anwendungen in der Medizin in einem Mikrostrukturreaktor
produziert. Die Nitriersa¨ure wird hier direkt vor dem Einlass des Mikrostrukturre-
aktors hergestellt und innerhalb von Millisekunden mit Glycerin vermischt. Dabei
wird die entstehende Wa¨rme schnell abgefu¨hrt. Auch der geringe Hold-up erho¨ht die
Sicherheit dieses Verfahrens [37].
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• Seit 2005 erfolgt der Einsatz von Mikrostrukturreaktoren bei der o¨sterreichischen
DSM Fine Chemicals GmbH. Hier ko¨nnen pro Stunde 1.700 kg flu¨ssige Chemikalien
durchgesetzt werden [38].
• Die Firma Clariant AG erzeugt mit einem einzigen, eigens entwickelten, Vortex-
Mikromischer ja¨hrlich 80 Tonnen Pigment [39].
• Die Firma Merck KGaA berichtete bereits 1998 u¨ber den Einsatz von Mikrostruk-
turreaktoren zuna¨chst in der Forschung [40]. Seit 1999 werden im Tonnenmaßstab
Zwischenstufen der Spezialchemie unter Einsatz von Mikrostrukturreaktoren herge-
stellt [41].
• Die Firma Synthacon aus Leuna produziert Spezialchemikalien und Wirkstoffe in
einer Multi-Purpose-Mikroreaktor-Anlage. Hier ko¨nnen bis zu 20 Tonnen Produkt
pro Jahr produziert werden, ein Ausbau der Produktionsleistung auf 200 jato ist
bereits geplant [42].
Die in der vorliegenden Arbeit betrachteten Beispielreaktionen sind Reaktionen zur Her-
stellung von großtonnagigen Massenchemikalien. Die Hersteller von Massenchemikalien
erwarten generell ku¨rzere Entwicklungszeiten, eine Erho¨hung von Ausbeute und Selek-
tivita¨t, Zuverla¨ssigkeit der Produktionsanlagen sowie eine Verringerung von Produkti-
onskosten. In Bezug auf die Mikroreaktionstechnik herrscht nach [36] eine gute Kennt-
nis der Mo¨glichkeiten und eine Offenheit gegenu¨ber ihrem Einsatz. Als Grenzen, die zu
u¨berwinden sind, wurden generell die Handhabung von Feststoffen (sowohl im Sinne von
unerwu¨nschtem Fouling als auch im Sinne von erwu¨nschten Kristallisationsprozessen), das
limitierte Produktionsvolumen sowie die Kompatibilita¨t mit vorhandenen Komponenten
genannt [36].
Der Einsatz von Mikrostrukturreaktoren fu¨r die Produktion von Massenchemikalien konn-
te in den letzten Jahren bereits beobachtet werden. Diese Entwicklung wurde in der 2002
vero¨ffentlichten PAMIR-Studie vorhergesehen (s. Abbildung 2.4).
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Abbildung 2.4: Roadmap fu¨r die Mikroreaktionstechnik [36]
Beispielhaft fu¨r Entwicklungen zur Nutzung von Mikrostrukturreaktoren zur Produktion
von Massenchemikalen sind die folgenden Projekte.
• In [43] werden Forschungsarbeiten der Firma Degussa AG zur Entwick-
lung von Mikrostrukturreaktoren fu¨r den industriellen Einsatz in Gas- und
Flu¨ssigphasenreaktionen zur großtonnagigen Herstellung von chemischen Produk-
ten beschrieben. Diese Arbeiten erfolgten u.a. in dem vom BMBF gefo¨rderten Ver-
bundprojekt DEMiS R© in Zusammenarbeit mit der Firma Uhde GmbH sowie Uni-
versita¨ten und außeruniversita¨ren Forschungseinrichtungen. Hier wurde die Bildung
von Propenoxid aus Propen und gasfo¨rmigem Wasserstoffperoxid in einer heterogen
katalysierten Gasphasenreaktion als Modellreaktion gewa¨hlt. Am Standort Hanau-
Wolfgang wurde hierfu¨r eine Pilotanlage errichtet und in mehreren Kampagnen er-
folgreich betrieben [12].
• Ein weiteres Beispiel fu¨r den Einsatz von Mikrostrukturreaktoren fu¨r heterogen ka-
talysierte Gasphasenprozesse ist die durch die Firma Velocys untersuchte Oxidation
von Ethan zu Ethen. Die Untersuchungen hierzu werden gemeinsam mit der Fir-
ma DOW durchgefu¨hrt. Das Numbering-up von einem Kanal auf eine Vielzahl von
Kana¨len war fu¨r April 2007 geplant [44].
• Weiterhin arbeitet die Firma Velocys daran, Mikrostrukturreaktoren fu¨r die Vinyla-
cetatherstellung einzusetzen. In [45] wird ein Apparat beschrieben, in dem sich kata-
lysatorbeinhaltende Bereiche mit Wa¨rmeu¨bertra¨gerbereichen abwechseln.
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• Auch die Firmen Evonik und Uhde haben sich mit der Herstellung von Vinylace-
tat im Mikrostrukturreaktor bescha¨ftigt. Ziel war es, die Mikroreaktortechnologie zu
entwickeln und den Prozess zur Herstellung von Vinylacetat zu vermarkten [46].
2.4 Wandkatalysatoren
Verfahren zur Herstellung von Wandkatalysatoren lassen sich grundsa¨tzlich in werkstoff-
abha¨ngige sowie werkstoffunabha¨ngige Beschichtungsverfahren aufteilen. Eine weitere Un-
terteilung kann nach der erzielbaren Schichtdicke erfolgen. Eine U¨bersicht ist in Tabelle
2.1 gegeben.
Tabelle 2.1: Verfahren zur Herstellung katalytisch aktiver Schichten [47]
erzielbare werkstoffabha¨ngige werkstoffunabha¨ngige
Schichtdicke Verfahren Verfahren
unter 1 µm - Physical Vapor Depositon (PVD)
unter 10 µm Luftoxidation von Al- Chemical Vapor Deposition (CVD)
haltigen Heizleiterlegierungen Sol-Gel-Methoden
einige 100 µm anodische Oxidation von Al Suspensionsverfahren
Tra¨gergestu¨tzte Kristallisation
Im Rahmen der vorliegenden Arbeit wird gezeigt, dass beim Einsatz von Mikrostrukturre-
aktoren fu¨r heterogen katalysierte Gasphasenreaktionen eine hohe Katalysatorschichtdicke
notwendig ist. Aus diesem Grund sollen Verfahren, die die Herstellung von du¨nnen Ka-
talysatorschichten ermo¨glichen, nur der Vollsta¨ndigkeit halber genannt, aber nicht na¨her
beschrieben werden. Dies betrifft insbesondere PVD, CVD und das Sol-Gel-Verfahren.
Auch die in der Entwicklung befindliche tra¨gergestu¨tzte Kristallisation soll nicht na¨her
beschrieben werden. Die in Tabelle 2.1 genannten Heizleiterlegierungen ko¨nnen durch die
Auspra¨gung einer ca. 2 µm du¨nnen Aluminiumoxidschicht wiederum als Substrate fu¨r
werkstoffunabha¨ngige Beschichtungsverfahren dienen.
Da fu¨r den Einsatz in Mikrostrukturreaktoren die Katalysatormasse eine große Rolle spielt,
werden hier nur Beschichtungsverfahren na¨her beschrieben, die Schichtdicken von mehreren
100 µm ermo¨glichen.
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Anodische Oxidation von Aluminium Durch die anodische Oxidation von Aluminium
ko¨nnen durch die Wahl geeigneter Spannungsbereiche poro¨se Aluminiumoxidschichten er-
zeugt werden, die ein eindimensionales Porensystem aufweisen. Diese Al2O3-Schichten wer-
den auch als Keller-Hunter-Robinson-Schichten bezeichnet. Dieses Porensystem kann eine
Dicke von bis zu einigen 100 µm mit Porendurchmessern von 10 - 200 nm haben. Daraus
ergeben sich spezifische Oberfla¨chen von einigen 10 m2/g, die durch Erhitzen in kochendem
Wasser noch um den Faktor 10 erho¨ht werden ko¨nnen. Erhitzen u¨ber eine Stunde hinaus
fu¨hrt dagegen zu einer Versiegelung der Oberfla¨chen und damit zu einer Abnahme der
spezifischen Oberfla¨che. Die katalytisch wirksame Komponente kann u¨ber Impra¨gnierung
in die Poren eingebracht werden.
Suspensionsverfahren Unter dem Oberbegriff Suspensionsverfahren ko¨nnen verschiede-
ne Verfahren zusammengefasst werden. Darunter fallen das in der vorliegenden Arbeit
verwendete Spritzverfahren sowie das Aufstreichen bzw. Aufrakeln von Suspensionen auf
das Substrat. Ein weiteres Verfahren ist die Tauchbeschichtung, wobei ein Substrat in eine
Aufschla¨mmung getaucht wird und der sogenannte Washcoat anschließend allseitig aufge-
bracht ist. Dieses Verfahren wird in der Fertigung von Autoabgaskatalysatoren eingesetzt.
Bei Suspensionsverfahren wird allgemein der katalytisch aktive Feststoff in eine wa¨ssrige
oder organische Suspension gebracht. Weiterhin ko¨nnen je nach Anwendungsbereich Binder
notwendig sein, um die erwu¨nschte Haftung auf dem Substrat zu erzielen. Die verschiedenen
Arten der Suspensionsaufbringung unterscheiden sich auch hinsichtlich der Suspensionsei-
genschaften. Die Substratvorbehandlung spielt dabei ebenfalls eine Rolle.
Tra¨gergestu¨tzte Kristallisation Bei der Tra¨gergestu¨tzten Kristallisation wird das
Tra¨germaterial (z.B. Aluminium) als Netzwerkbildner fu¨r die Kristallisation von beispiels-
weise Zeolithen verwendet.
Eine sehr ausfu¨hrliche Beschreibung von Beschichtungstechnologien ist in [48] zu
finden.
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3 Ergebnisse und Diskussion
Im Folgenden werden zuna¨chst die verwendeten Wandkatalysatoren hinsichtlich ihrer mor-
phologischen und mechanischen Eigenschaften diskutiert. Anschließend werden sie im Hin-
blick auf Stoff- und Wa¨rmetransport sowie den Einsatz in der spezifischen Reaktion be-
trachtet und abschließend werden Mikrostrukturreaktoren mit Wandkatalysatoren unter
den Gesichtspunkten Reaktorgro¨ße, Katalysatorbedarf und Kosten mit der Produktion im
Rohrbu¨ndelreaktor verglichen.
3.1 Katalysatorbeschichtung
Die Charakterisierung der nach Kapitel 5.2 pra¨parierten Katalysatorschichten erfolgte
fu¨r die zwei Verbundsysteme TS-1/Al99,5 und Bentonit/1.4571. Die zwei Verbundsys-
teme wurden jeweils unter Einsatz der Beschichtungstechnologien Spritzen und Rakeln
pra¨pariert.
Charakterisierung des Katalysatorrohmaterials TS-1 ist ein Titanosilikalit mit MFI-
Struktur [49]. Dabei sind geringe Anteile der Siliziumatome durch Titanatome ersetzt.
Bentonit ist dagegen ein Stoffgemisch, das zu mehr als 50% aus dem Schichtsilikat Montmo-
rillonit (Smektitgruppe) besteht. Dieses Tonmineral pra¨gt die Eigenschaften des Bentonits,
wie z.B. dessen Adsorptions- und Quellfa¨higkeit. Im Montmorillonit reihen sich abwech-
selnd Schichten bestehend aus Siliciumdioxid-Tetraedern und Aluminiumoxid-Oktaedern
aneinander.
In Tabelle 3.1 sind sowohl fu¨r den verwendeten TS-1 als auch fu¨r den verwendeten Bento-
nit, jeweils als Rohmaterial und als spritzfa¨hige Suspension, die D10-, D50- und D90-Werte
angegeben. Dabei geben diese Werte jeweils die Partikelgro¨ße an, die 10%, 50% bzw. 90%
aller Partikel unterschreiten.
23
3.1. KATALYSATORBESCHICHTUNG
Tabelle 3.1: Partikelgro¨ßen der verwendeten Rohmaterialien
Rohmaterial Spritzansatz
TS-1 Bentonit TS-1 Bentonit
D10 / µm 4,89 ± 0,41 3,59 ± 0,06 5,72 3,65
D50 / µm 22,13 ± 3,35 18,00 ± 0,40 23,16 19,88
D90 / µm 43,38 ± 1,45 57,66 ± 0,85 44,22 61,00
Das verwendete TS-1-Rohmaterial zeigt eine gro¨ßere Standardabweichung als das Bentonit-
Rohmaterial, d.h. es hat eine etwas geringere Homogenita¨t.
Die nachfolgenden Ergebnisse zeigen, dass fu¨r eine spritzfa¨hige Suspension eine Partikel-
gro¨ße kleiner 50 µm geeignet zu sein scheint. Eine gezielte Untersuchung des Einflusses der
Partikelgro¨ße auf die Spritzfa¨higkeit der Suspension wurde in dieser Arbeit nicht durch-
gefu¨hrt. Die nur geringfu¨gige Erho¨hung der Partikelgro¨ße durch die Herstellung der Suspen-
sion zeigt, dass trotz der Zugabe des Binders keine nennenswerte Aggregation/Vernetzung
erfolgt. Auch die kurze Dispergierung hat keinen Einfluss auf die Partikelgro¨ßen der ferti-
gen Suspension. Es erfolgt nur eine Homogenisierung der Suspension, keine Zerkleinerung.
Eine weitere Charakterisierung des Rohmaterials erfolgt durch N2-Tieftemperatur-
Physisorption sowie Hg-Porosimetriemessungen. Die damit nachweisbaren Poren lassen
sich nach IUPAC in drei Bereiche einteilen:
• Mikroporen: Porendurchmesser < 2 nm,
• Mesoporen: 2 - 50 nm Porendurchmesser,
• Makroporen: Porendurchmesser > 50 nm.
Aus dem starken Anstieg im Bereich kleiner p/p0 wird deutlich, dass das TS-1 Rohma-
terial Mikroporosita¨t aufweist. Die N2-Sorptionsisotherme entspricht einer typischen Typ-
I-Isotherme. Meso- und Makroporen sind hier kaum vorhanden (vgl. Bild a) in Abbil-
dung 3.1). Aufgrund der hohen Mikroporosita¨t hat TS-1 mit 458,3 m2/g eine hohe BET-
Oberfla¨che. Der strukturell dem TS-1 a¨hnliche ZSM-5 hat Poren mit einem Durchmesser
von etwa 5 A˚ [49]. Diese Poren werden durch die Stickstoffsorption erfasst. Texturell sind
im TS-1 keine Makroporen vorhanden.
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Abbildung 3.1: N2-Sorptionsisothermen von verwendetem Rohmaterial
Der Bentonit weist dagegen einen deutlich geringeren Anteil Mikroporen auf, hat jedoch
starke meso- und makroporo¨se Anteile, was sich im Auftreten einer Typ-IV-Isotherme zeigt
(vgl. Bild b) in Abbildung 3.1). Dies a¨ußert sich zudem in einer kleineren BET-Oberfla¨che
von 170,9 m2/g.
Charakterisierung der pra¨parierten Schichten Die Porosita¨t der pra¨parierten Kataly-
satorschichten kann sowohl optisch als auch durch Sorptionsmethoden ermittelt werden.
Abbildungen 3.2 und 3.3 zeigen lichtmikroskopische Querschliffaufnahmen mit einer 100fa-
chen Vergro¨ßerung. Hier wird ein deutlicher Unterschied zwischen den gespritzten und
den gerakelten Schichten sichtbar. Die gespritzten Schichten weisen sowohl fu¨r TS-1 als
auch fu¨r Bentonit große Poren/Kavita¨ten von bis zu einigen 100 µm auf, die unter dem
Lichtmikroskop deutlich erkennbar sind. Diese Poren/Kavita¨ten sind nicht notwendiger-
weise miteinander verbunden. Dabei sind die Poren/Kavita¨ten der TS-1 Schichten deutlich
gro¨ßer als die der Bentonitschichten. Die gerakelten Schichten sind dagegen wesentlich dich-
ter, d.h. sie besitzen nicht die fu¨r gespritzte Schichten typischen großen Poren/Kavita¨ten.
Die in den lichtmikroskopischen Aufnahmen erkennbaren Partikel sind nicht die in der
Partikelgro¨ßenmessungen (s. Tabelle 3.1) erfassten Partikel, da sich die hier erkennbaren
Aggregate erst durch die Beschichtung ausbilden und damit von der Art der Beschich-
tungstechnologie abha¨ngig sind.
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Abbildung 3.2: Querschliffaufnahmen von pra¨parierten TS-1 Schichten, links: gespritzt, rechts:
gerakelt, Lichtmikroskop, 100fache Vergro¨ßerung
Abbildung 3.3: Querschliffaufnahmen von pra¨parierten Bentonit-Schichten, links: gespritzt,
rechts: gerakelt, Lichtmikroskop, 100fache Vergro¨ßerung
Die Unterschiede in den Porenstrukturen zeigen sich auch in der durch Quecksilberporosi-
metrie ermittelten scheinbaren Dichte der Proben (s. Tabelle 3.2).
Tabelle 3.2: Durch Quecksilberporosimetrie ermittelte Schichtdichten
TS-1 Bentonit
gespritzt gerakelt gespritzt gerakelt
scheinbare Dichte, Hg-Porosimetrie / g/cm3 1,08 1,44 0,62 0,93
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Die gespritzten Proben weisen in beiden Fa¨llen eine gegenu¨ber den gerakelten Proben um
etwa ein Drittel geringere Dichte auf, was durch deren ho¨here Porosita¨t zu erkla¨ren ist.
Neben der optischen Analyse kann die Porosita¨t sowohl durch N2-Sorption als auch durch
Quecksilberporosimetrie ermittelt werden.
Abbildung 3.4: N2-Sorptionsisothermen von pra¨parierten Schichten
In Abbildung 3.4 wird deutlich, dass durch die Pra¨paration der Schichten auch fu¨r das
Verbundsystem TS-1/Al99,5 Mesoporen entstehen (Bild a)). Dies ist unabha¨ngig von der
Pra¨parationsmethode. Die Mikroporen sind weiterhin durch den starken Anstieg im Bereich
kleiner p/p0-Werte erkennbar. Jedoch wird im Vergleich zum Rohmaterial deutlich, dass
das Mikroporenvolumen bei der Herstellung von Schichten abnimmt. Dies gilt auch fu¨r die
BET-Oberfla¨che. Sie reduziert sich auf 269,5 m2/g fu¨r die gespritzten Schichten bzw. 321,0
m2/g fu¨r die gerakelten Schichten. Fu¨r Bentonit sind sowohl fu¨r die gerakelten als auch fu¨r
die gespritzten Schichten Mesoporen erkennbar. Diese sind jedoch bereits im Rohmaterial
enthalten. Auch die BET-Oberfla¨che a¨ndert sich weniger deutlich als fu¨r die TS-1 Schichten.
Sie liegt weiterhin in der Gro¨ßenordnung von 170 m2/g. Neben Makroporen lassen sich diese
Mesoporen auch durch Quecksilberporosimetrie nachweisen.
Die gespritzten Proben weisen eine trimodale, die gerakelten Proben dagegen nur eine
bimodale Porendurchmesserverteilung auf (s. Abbildung 3.5).
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Abbildung 3.5: durch Quecksilberporosimetrie ermittelte Porenradienverteilung von pra¨parierten
Schichten
Im Bereich der durch Hochdruck-Quecksilberporosimetrie zuga¨nglichen Mesoporen zeigt
sich zwischen den gespritzten und den gerakelten Schichten sowohl fu¨r TS-1 als auch fu¨r
Bentonit kein wesentlicher Unterschied. Dies besta¨tigt die Ergebnisse der N2-Physisorption.
Die TS-1 Schichten zeigen ein erstes Maximum in der Porendurchmesserverteilung bei etwa
10 nm bei den gespritzten Schichten (31,9 mm3/g relatives Porenvolumen) sowie von etwa
12 nm bei den gerakelten Schichten (24,3 mm3/g). Fu¨r die Bentonitschichten ergibt sich
ein a¨hnliches Ergebnis, jedoch ist das Porenvolumen der Mesoporen fu¨r die Bentonitschich-
ten generell ho¨her, begru¨ndet durch die bereits im Rohmaterial vorhandenen Mesoporen.
Das Maximum bei 12 nm Porendurchmesser ist fu¨r die gespritzten Schichten schwa¨cher
ausgepra¨gt (54,8 mm3/g relatives Porenvolumen) als fu¨r die gerakelten (64,9 mm3/g).
Fu¨r die TS-1 Schichten ergibt sich unabha¨ngig von der Pra¨parationsmethode ein Maximum
im Bereich der kleinen Makroporen bei etwa 90 nm.
Große Makroporen (> 10 µm) lassen sich nur fu¨r die jeweils mittels Spritztechnologie
pra¨parierten Schichten nachweisen. Die TS-1 Schichten haben Porendurchmesser von 64-
95 µm bei einem relativen Porenvolumen von 31,0 mm3/g, die Bentonitschichten zeigen
dagegen nur Poren mit einem Durchmesser von 20-25 µm, die jedoch 70,5 mm3/g Volumen
einnehmen. Diese Befunde sind konsistent zu den lichtmikrokopischen Aufnahmen aus den
Abbildungen 3.2 und 3.3. Die großen Makroporen lassen sich hier gut erkennen.
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Aus den Messungen zur Charakterisierung lassen sich Ru¨ckschlu¨sse auf den Schichtaufbau
ziehen. So liegen bereits im Rohmaterial Aggregate vor, die sich wa¨hrend der Herstellung
der Suspension und der anschließenden Beschichtung nicht wesentlich vera¨ndern. Lediglich
die Mikroporen des TS-1 werden partiell verschlossen. Beim Spritzen werden diese Agglo-
merate locker miteinander verbunden, was zu großen Kavita¨ten fu¨hrt. Durch das Rakeln
werden keine großen Kavita¨ten gebildet. Dies ist in Abbildung 3.6 veranschaulicht.
Abbildung 3.6: Schichtaufbau wa¨hrend der Beschichtung
Mechanische Charakterisierung der Katalysatorschichten Die mechanische Charakte-
risierung erfolgt durch die Untersuchung der orthogonalen Haftzugfestigkeit und der Bie-
gefestigkeit der Schichten.
Die Ermittlung der Haftzugfestigkeit gibt Aufschlu¨sse u¨ber die mechanische Stabilita¨t der
Beschichtung. Aus dem Bruchbild kann geschlossen werden, wo die schwa¨chste Stelle im
Verbund Substrat-Schicht vorgelegen hat. Dabei kann es zu einem vollsta¨ndigen Abrei-
ßen der Schicht vom Substrat (Adha¨sionsbruch) kommen. In diesem Fall ist die Haftung
zwischen dem metallischen Substrat und der Katalysatorbeschichtung nicht ausreichend.
Gru¨nde hierfu¨r ko¨nnen eine fehlerhafte Substratvorbehandlung oder eine zu dicke ers-
te Schicht (s. Kapitel 5.2) sein. Einen Anhaltspunkt fu¨r das mo¨gliche Auftreten von
Adha¨sionsbru¨chen kann die Messung des Kontaktwinkels von Wasser auf dem Substrat
geben. Wenn Wasser das Substrat nicht benetzt (Randwinkel > 90◦) wird auch die Haft-
zugfestigkeit der Schicht verringert sein und ein Auftreten von Adha¨sionsbru¨chen ist wahr-
scheinlich. Als Grenzwert wurde ein Kontaktwinkel von 50◦ gewa¨hlt.
Durch den schrittweisen Aufbau der Schicht aus Einzelschichten kann es andererseits dazu
kommen, dass die Vernetzung nur innerhalb einer so aufgebrachten du¨nnen Schicht er-
folgt und die Gesamtschicht somit keine innere Stabilita¨t erha¨lt. Wenn dabei die Adha¨sion
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sta¨rker ist als die Koha¨sion, kommt es zu Koha¨sionsbru¨chen der Schichten.
Bei den untersuchten Systemen sind die Haftzugfestigkeiten der gerakelten Schichten am
Substrat nicht messbar, da sich die Schicht bereits beim Trocknen vom Substrat ablo¨st
und daher nicht fu¨r den Einsatz in einem Mikrostrukturreaktor verwendet werden kann.
Die gespritzten Schichten zeigen sehr hohe Haftzugfestigkeiten (s. Tabelle 3.3).
Tabelle 3.3: Haftzugfestigkeiten von untersuchten Schichten
TS-1 Bentonit
gespritzt gerakelt gespritzt gerakelt
Haftzugfestigkeit / kPa 200 0 100 0
Fu¨r gespritzte Bentonitschichten liegt sie bei 100 kPa, fu¨r gespritzte TS-1 Schichten wird
die mit der Labortestapparatur maximal messbare Haftzugfestigkeit von 200 kPa fu¨r die
Mehrzahl der Schichten erreicht. Dies entspricht einer auf eine Fla¨che von 1 cm2 maximal
aufzubringenden Kraft im Laborversuch von 20 N. Dabei sind diese Werte stark abha¨ngig
von der Substratvorbehandlung. Durch eine Optimierung der Substratvorbehandlung konn-
te erreicht werden, dass die Schichten sehr gut am Substrat haften und u¨berwiegend in der
Schicht reißen (Koha¨sionsbruch). Dabei fu¨hrt die aufgebrachte Kraft zu Mikrorissen, die
bei den gespritzten Schichten an den Kavita¨ten enden und sich daher nicht zu Makrorissen
ausweiten ko¨nnen. In kompakten Schichten breiten sich die Risse im Allgemeinen vom Sub-
strat bis zur Schichtoberfla¨che aus und fu¨hren zu Koha¨sionsbru¨chen. Allerdings konnten
fu¨r die gerakelten Schichten wie beschrieben aufgrund der mangelnden Haftung auf dem
Substrat keine Haftzugfestigkeitsmessungen durchgefu¨hrt werden.
Eine hohe Haftzugfestigkeit gibt allerdings nur begrenzten Aufschluß u¨ber die Einsetzbar-
keit der Katalysatorschichten im Reaktor, da dieser Belastungszustand (Zugspannung) im
Reaktorbetrieb nicht auftritt. Fu¨r eine erste Bewertung der mechanischen Stabilita¨t der
Schichten ist diese Meßmethode jedoch ein guter Indikator. Andere aussagekra¨ftigere me-
chanische Belastungszusta¨nde sind dagegen die Biege-, die Dauerschwing- und die ther-
misch induzierte Belastung: Biegebelastung auf Grund der Druckdifferenzen zwischen
Prozess- und Wa¨rmetra¨gersetie, Dauerschwingbelastungen auf Grund von Vibrationen
durch Kompressoren oder Pumpen und thermisch induzierte Belastung beim An- und
Abfahren der Anlage. Nachfolgend wird nur auf die Biegebelastung eingegangen.
Durch die Messung der Kraft-Durchbiegungs-Kurven und die visuelle Verfolgung der Ver-
bundstabilita¨t mit einer Videokamera la¨sst sich die Stabilita¨t der Schichthaftung auf dem
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Substrat sowie das endgu¨ltige Abplatzen der Schicht vom Substrat ermitteln.
Tabelle 3.4 zeigt die Daten fu¨r die unterschiedlichen Schichten.
Tabelle 3.4: Durchbiegungen zur Charakterisierung der Biegefestigkeit von pra¨parierten Schichten
TS-1 Bentonit
gespritzt gerakelt gespritzt gerakelt
Durchbiegung 1 / mm 2,910 0,902 1,481 nicht messbar
Durchbiegung 2 / mm 4,437 5,005 2,076 0,217
Dabei ist die Durchbiegung 1 die Durchbiegung bis zum Rissbeginn in der Schicht, Durch-
biegung 2 gibt die Durchbiegung bis zum Abplatzen der Schicht vom Substrat an. Es zeigt
sich ein deutlicher Unterschied zwischen den TS-1- und den Bentonitschichten. Die ge-
spritzten TS-1 Schichten sind erheblich stabiler als die gespritzen Bentonitschichten. In
beiden Fa¨llen bilden sich zuna¨chst Risse in der Schicht, bevor die Schicht dann vom Sub-
strat abplatzt. Die gerakelten TS-1 Schichten zeigen eine gute Haftung auf dem Substrat,
die gerakelten Bentonitschichten dagegen eine schlechte Haftung. Es bilden sich dabei keine
Risse in der Schicht bevor diese vom Substrat abplatzt. Dieses Ergebnis passt sehr gut zu
den Haftzugfestigkeitsmessungen. Auch dort sind die TS-1-Schichten die stabileren.
3.2 Stofftransport in Schichten
Bei der heterogenen Katalyse spielen Stofftransportvorga¨nge eine wichtige Rolle. Die Reak-
tanden mu¨ssen zuna¨chst durch den um das Katalysatorkorn befindlichen laminaren Grenz-
film diffundieren (Filmdiffusion) und anschließend durch die Poren zum aktiven Zentrum
gelangen (Porendiffusion).
Als Diffusion wird der Austausch von Stoff entlang eines Konzentrationsgradienten vom
Bereich hoher in den Bereich niedriger Konzentration bezeichnet. Allgemein la¨sst sich die
Diffusion von Gasen durch das erste Ficksche Gesetz beschreiben:
J = −D · dc
dx
.
Die Proportionalita¨tskonstante ist der Diffusionskoeffizient D mit der Einheit m2/s.
In poro¨sen Medien ist der Diffusionskoeffizient Deff zusa¨tzlich von Porosita¨t und Tortuosita¨t
abha¨ngig:
Deff = D · 
τ
.
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Die Porosita¨t  dru¨ckt das Verha¨ltnis von Porenvolumen VP zum Gesamtvolumen Vges des
poro¨sen Partikels aus. Durch Einfu¨hrung der Tortuosita¨t τ wird der Tatsache Rechnung
getragen, dass die Poren nicht auf ku¨rzestem Weg (La¨nge l) vom Korninneren an die
Kornoberfla¨che fu¨hren, sondern entlang eines gewundenen Weges (La¨nge leff).
Porosita¨t:  =
VP
Vges
Tortuosita¨t: τ =
leff
l
≥ 1
Im allgemeinen wird fu¨r das Verha¨ltnis /τ ein Wert von 0,1 angenommen, der sich auf
Basis einer Porosita¨t von 20-70% sowie einer Tortuosita¨t von 3-7 ergibt [50]. Damit redu-
ziert sich der Diffusionskoeffizient auf den effektiven Diffusionskoeffizienten Deff = 0, 1 ·D.
In Abha¨ngigkeit von Druck, Temperatur und Porengro¨ße la¨sst sich die Diffusion durch
poro¨se Medien unterteilen in molekulare Diffusion mit dem Diffusionskoeffizienten DM,
Knudsendiffusion DK und konfigurelle Diffusion. Zusa¨tzlich kann Oberfla¨chendiffusion
auftreten, welche durch den Diffusionskoeffizienten DS beschrieben wird. Die Ober-
fla¨chendiffusion und die konfigurelle Diffusion sollen im folgenden jedoch nicht na¨her be-
handelt werden, weil sie in den Transportporen der Schichten keine Rolle spielen.
Die Einteilung der verschiedenen Diffusionsmechanismen beruht auf dem Verha¨ltnis von
mittlerer freier Wegla¨nge der diffundierenden Moleku¨le zum Porendurchmesser. Knudsen-
diffusion tritt auf, wenn die mittlere freie Wegla¨nge gro¨ßer als der Porendurchmesser dP
ist. Der Knudsendiffusionskoeffizient la¨sst sich gema¨ß
DK =
dP
3
√
8
pi
RGT
Mi
(3.1)
berechnen. Dabei ist RG die allgemeine Gaskonstante, T die Temperatur und Mi die Mol-
masse der diffundierenden Komponente i. Tabelle 3.5 zeigt den Zusammenhang zwischen
Porendurchmesser und Druck fu¨r das Auftreten von Knudsendiffusion.
Tabelle 3.5: Bedingungen fu¨r Knudsendiffusion [50]
dP / nm < 1000 < 100 < 10 < 2
p / bar 0,1 1 10 50
Im Bereich der molekularen Diffusion ist die mittlere freie Wegla¨nge klein im Vergleich zum
Porendurchmesser, so dass Sto¨ße zwischen den Moleku¨len ha¨ufiger stattfinden als Sto¨ße mit
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der Porenwand.
Im U¨bergangsgebiet von molekularer zu Knudsendiffusion, d.h. bei einer mittleren freien
Wegla¨nge in der Gro¨ßenordnung der Porendurchmesser, la¨sst sich der Diffusionskoeffizient
nach Bosanquet [51] beschreiben als:
1
D
=
1
DM
+
1
DK
. (3.2)
Im Fall des Einsatzes von Wandkatalysatoren sind zwei verschiedene Porensysteme und
damit die Diffusion durch Poren verschiedener Durchmesser zu betrachten. So mu¨ssen die
Reaktionskomponenten zuna¨chst durch Transportporen in der Schicht in das Schichtinne-
re transportiert werden. Anschließend erfolgt der Transport durch das Porensystem der
Katalysatorprima¨rpartikel zu den aktiven Zentren. Bei den Transportporen in der Schicht
handelt es sich u¨berwiegend um Makro- und Mesoporen, wohingegen es sich bei den Po-
ren der Katalysatorprima¨rpartikel u¨berwiegend um Mikro- und Mesoporen handelt. Das
Porensystem des Katalysatorprima¨rpartikels ist durch die Struktur des verwendeten Ma-
terials vorgegeben, wogegen die Transportporen in der Schicht maßgeblich durch die Art
der Pra¨paration beeinflusst werden.
Nach Fuller [52] ko¨nnen die molekularen Diffusionskoeffizienten von Gasen nach folgender
Gleichung ermittelt werden:
DAB =
0, 00143 · T 1,75
p ·M0,5AB[(
∑
ν)
1/3
A + (
∑
ν)
1/3
B ]
2
(3.3)
Fu¨r die so erhaltenen Diffusionskoeffizienten wird ein relativer Fehler von 4% angegeben. In
Tabelle 3.6 sind die nach Gleichung 3.3 ermittelten molekularen Diffusionskoeffizienten, die
nach Gleichung 3.1 erhaltenen Knudsendiffusionskoeffizienten fu¨r die sich in den relevan-
ten Druckbereichen ergebenden Porendurchmesser von 10 bzw. 100 nm (entsprechend 10
bar bzw. 1 bar Druck) sowie die nach Gleichung 3.2 ermittelten Diffusionskoeffizienten fu¨r
den U¨bergangsbereich zwischen Knudsendiffusion und molekularer Diffusion zusammen-
gefasst. Um den Vergleich zwischen berechneten und gemessenen Diffusionskoeffizienten
zu ermo¨glichen, sind fu¨r die Diffusion von Ethen durch die Bentonitschichten sowohl die
Diffusionskoeffizienten fu¨r den Reaktionsdruck von 8 bar als auch fu¨r den Meßdruck von
1,2 bar angegeben.
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Tabelle 3.6: Berechnete Diffusionskoeffizienten nach 3.1, 3.2 und 3.3
molekular Knudsen Bosanquet Knudsen Bosanquet
dP = 100 nm dP = 10 nm
TS-1/Propen
D / 10−5m2/s 1,83 1,52 0,83 0,152 0,14
Bentonit/Ethen
D / 10−5m2/s, 8 bar 0,353 1,88 0,297 0,188 0,122
D / 10−5m2/s, 1,2 bar 2,35 1,88 1,04 0,188 0,174
Die experimentelle Ermittlung von Diffusionskoeffizienten erfolgt mittels einer Wicke-
Kallenbach-Zelle entsprechend der Beschreibung in Kapitel 5.3. Die so gemessenen effekti-
ven Diffusionskoeffizienten sind in Tabelle 3.7 aufgelistet.
Tabelle 3.7: Experimentell ermittelte Diffusionskoeffizienten
Netz gespritzt gerakelt
TS-1/Propen
Deff / 10
−5m2/s - 0,69 ± 0,08 0,43 ± 0,08
D / 10−5m2/s 0,811 ± 0,06 - -
Bentonit/Ethen
Deff / 10
−5m2/s - 2,0 ± 0,5 1,56 ±0,14
D / 10−5m2/s 2,8 ± 0,1 - -
Zur Beurteilung der Messgu¨te werden die berechneten molekularen Diffusionskoeffizien-
ten und der an einem Netz gemessenen Diffusionskoeffizienten verglichen. Hierbei sollten
die gemessenen Diffusionskoeffizienten mit den berechneten molekularen Diffusionskoeffi-
zienten u¨bereinstimmen. Es ist jedoch zu erkennen, dass insbesondere fu¨r die Diffusion
von Propen diese Diffusionskoeffizienten stark voneinander abweichen. Die Reproduzier-
barkeit der Messungen ist dabei jedoch gut, die signifikanten Abweichungen von den be-
rechneten Diffusionskoeffizienten deuten damit auf einen systematischen Fehler hin. Die-
ser ko¨nnte sich fluiddynamisch begru¨nden lassen: die Diffusionsla¨nge ist fu¨r die Schichten
eindeutig u¨ber die Schichtdicke definiert und konvektive Stofftransportbeitra¨ge sind weit-
gehend ausgeschlossen. Durch die Maschenstruktur des Netzes aus großen freien Fla¨chen
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und Tra¨gerfa¨den kann es zu Verwirbelungen und damit zu undefinierten Diffusionswegen
kommen. Der Vergleich der Werte zeigt jedoch, dass die erwarteten Abha¨ngigkeiten ge-
geben sind: die Diffusion von Ethen ist schneller als die von Propen. Weiterhin ist die
Diffusion an den Schichten langsamer, wobei sich auch die erwartete Reihenfolge einstellt,
da die Diffusion durch die gerakelten Schichten langsamer ist als die Diffusion durch die
gespritzten Schichten. Die Werte sind gut reproduzierbar, der absolute Wert der ermittel-
ten molekularen Diffusionskoeffizienten ist jedoch wegen des vermuteten Effekts (Wirbel,
konvektive Stofftransportbeitra¨ge) stark fehlerbehaftet.
Um die Tortuosita¨t der Schichten zu ermitteln, wird daher der theoretisch ermittelte mo-
lekularen Diffusionskoeffizient mit den durch Messung ermittelten effektiven Diffusionsko-
effizienten der Schichten verglichen:

τ
=
Deff
DM
. (3.4)
• Die Bestimmung fu¨hrt fu¨r die gerakelten TS-1-Schichten zu einem Quotient /τ von
0,23. Unter Beru¨cksichtigung der durch Hg-Porosimetrie ermittelten Porosita¨t von
32,6% fu¨hrt dies zu einem Tortuosita¨tsfaktor von 1,42. Im Fall der gespritzten TS-1-
Schichten ergibt sich ein Quotient /τ = 0,37 und damit ein Tortuosita¨tsfaktor von
1,04 (38,4% Porosita¨t).
Die gerakelten Schichten weisen ausschließlich Poren mit Durchmessern kleiner
100 nm auf. Die gespritzten Schichten haben zusa¨tzlich Poren mit einem Durchmesser
von weit u¨ber 100 µm (s. Abbildung 3.5, Bild a)). Dies ko¨nnte den Tortuosita¨tsfaktor
von nahezu 1 fu¨r die gespritzten Schichten erkla¨ren.
• Auch wenn die Reaktion von Ethen mit Essigsa¨ure zur Bildung von Vinylacetat bei
8 bar durchgefu¨hrt wird, erfolgte die Messung der Diffusionskoeffizienten des Systems
Ethen/Bentonit aus meßtechnischen Gru¨nden bei einem Druck von 1,2 bar.
Die gerakelten Schichten weisen Poren im Bereich von 10 nm und im Gegensatz zu
den gerakelten TS-1-Schichten auch große Makroporen im Bereich von 2 µm auf.
Bei den gespritzten Schichten ergeben sich wieder Makroporen, die im Vergleich zur
gespritzten TS-1-Schicht mit Werten von 20-25 µm etwas kleiner sind. Aus dem Vor-
handensein großer Makroporen in gespritzten und auch gerakelten Schichten erkla¨rt
sich auch der nur geringe Unterschied in den Diffusionskoeffizienten fu¨r gerakelte und
gespritzte Schichten. Es scheint als wu¨rden die großen Kavita¨ten in den Strukturen
nur einen geringen Beitrag zur Diffusion der Reaktionskomponenten leisten. Sie sind
im wesentlichen fu¨r die mechanische Stabilita¨t der Schichten verantwortlich bzw. not-
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wendig.
Durch einen Vergleich des gemessenen Diffusionskoeffizienten mit dem theoretischen
molekularen Diffusionkoeffizienten la¨sst sich ein /τ -Wert von 0,66 fu¨r die gerakel-
ten Schichten bzw. von 0,85 fu¨r die gespritzten Schichten ermitteln. Damit folgt fu¨r
den Tortuosita¨tsfaktor ein Wert von 0,87 fu¨r die gerakelten Schichten (Porosita¨t von
57,6%) sowie von 0,82 fu¨r die gespritzten Schichten (69,8% Porosita¨t). Diese Wer-
te stehen im Widerspruch zu τ ≥ 1 und zeigen, dass die Absolutwerte nicht weiter
genutzt werden ko¨nnen.
3.3 Wa¨rmetransport in Schichten
In Analogie zum Stofftransport wird der Wa¨rmestrom Q˙ zur Reduktion eines Temperatur-
gradienten durch das 1. Fouriersche Gesetz beschrieben:
Q˙ = −λ · dT
dx
.
Hierbei ist der Proportionalita¨tsfaktor der Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient λ. Der
Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient beschreibt, im Gegensatz zur Temperaturleitfa¨higkeit, das
stationa¨re Verhalten der Wa¨rmeleitung. Die Temperaturleitfa¨higkeit a gibt dagegen die
Geschwindigkeit an, mit der ein Temperaturausgleich verla¨uft. Da die experimentelle Be-
stimmung von Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten nach der Laser-Flash-Methode ein insta-
tiona¨res Verfahren ist (s. Kapitel 5.4), muss die dort ermittelte Temperaturleitfa¨higkeit a
gema¨ß folgender Gleichung in den Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten umgerechnet werden:
λ = a · cp · ρ. (3.5)
Die hierfu¨r beno¨tigten Dichten ρ sind in Tabelle 3.2 angegeben. Die Wa¨rmekapazita¨t cp
der Schichtmaterialien wurde ebenfalls experimentell ermittelt (s. Tabelle 3.8).
Tabelle 3.8: Experimentell ermittelte Wa¨rmekapazita¨ten von getrockneten Spritzansa¨tzen beider
Katalysatorsysteme
TS-1 Bentonit
cp,RT [J/gK] 0,78 1,41
cp,150◦C [J/gK] 0,86 1,42
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Dabei fa¨llt auf, dass im Gegensatz zu TS-1 die Wa¨rmekapazita¨t von Bentonit im un-
tersuchten Temperaturbereich temperaturunabha¨ngig ist. Die Wa¨rmekapazita¨t von TS-1
steigt dagegen mit zunehmender Temperatur leicht an.
Der Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient von Gasen ist etwa um den Faktor zehn geringer als der
von Feststoffen wie dem Katalysator: λGas ≈ 0, 1 · λFeststoff . Daher ist eine Abha¨ngigkeit des
Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten von der Porosita¨t des Katalysators zu erwarten: Eine hohe
Porosita¨t verringert den Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten der Katalysatorschichten. Dieses
Verhalten ist von Da¨mmstoffen bekannt. Wenn zusa¨tzlich die Porengro¨ße kleiner als die
mittlere freie Wegla¨nge der Moleku¨le ist, so ist der Beitrag der Wa¨rmeleitfa¨higkeit der
Gasphase vernachla¨ssigbar.
Wie schon in Kapitel 3.1 gezeigt, liegen in den untersuchten Materialien multimoda-
le Porenradienverteilungen fu¨r beide Pra¨parationswege sowie beide Katalysatorsysteme
vor. Die kleineren Mikro- bzw. Mesoporen sind bereits in den Katalysatorprima¨rpartikeln
vorhanden, die Makroporen entstehen durch die Herstellung der Schichten. Neben
der Porosita¨t beeinflusst die Art des Kontaktes zwischen den Schichtbestandteilen die
Wa¨rmeleitfa¨higkeit. Im Fall einer Schu¨ttung liegen punktfo¨rmige Kontaktstellen bzw. kein
direkter Kontakt zwischen den Partikeln vor. Im Fall von Schichten oder gepressten Pellets
wird die Kontaktfla¨che erho¨ht und werden die Partikel fest miteinander verbunden. Damit
erho¨ht sich auch die Wa¨rmeleitfa¨higkeit. U¨bliche Charakterisierungsmethoden wie z.B. die
Quecksilberporosimetrie oder die Stickstoffsorption lassen nicht auf die Kontaktfla¨che von
Katalysatorpellets schließen. Porenradienverteilung und Partikelgro¨ßen ko¨nnen konstant
bleiben, auch wenn sich die Kontaktfla¨che beispielsweise durch Sinterung erho¨ht und sich
damit auch die Wa¨rmeleitfa¨higkeit des Materials a¨ndert.
In [53] werden Modelle zur Beschreibung der Wa¨rmeleitung in poro¨sen Feststoffen be-
schrieben. Das Modell der “consolidated solids” beschreibt den geringen Kontakt zwischen
Katalysatorpartikeln. Aus den Abbildungen 3.2 und 3.3 ist ersichtlich, dass diese Beschrei-
bung auf die durch die Spritztechnologie erzeugten Schichten teilweise zutrifft. Einige Par-
tikel sind u¨ber sehr kleine Kontaktfla¨chen miteinander verbunden, andere dagegen auch
u¨ber große Bereiche. Als Alternativmodell kann das Modell der “porous solids” angewen-
det werden: hier liegen sehr große Kontaktfla¨chen zwischen den Feststoffpartikeln vor. Die
lichtmikroskopischen Aufnahmen lassen erwarten, dass sich die gespritzten Schichten durch
beide Modelle nicht ada¨quat beschreiben lassen. Nach einer optischen Analyse lassen die
gerakelten Schichten eine Wa¨rmeleitfa¨higkeit vergleichbar mit der unporo¨ser bzw. mit ho-
hem Druck erzeugter Pellets erwarten. Dem widerspricht jedoch die nicht visuell erkennbare
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hohe Porosita¨t der gerakelten Schichten.
In Tabelle 3.9 sind die experimentell erhaltenen Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten fu¨r die
gespritzten und gerakelten Schichten zusammengestellt.
Tabelle 3.9: Aus Temperaturleitfa¨higkeiten ermittelte Wa¨rmeleitfa¨higkeiten der Katalysatorsys-
teme (Mittelwert aus 2 Messungen)
gespritzt gerakelt Tablette
TS-1
λRT [W/mK] 0,49 0,37 0,69
λ150◦C [W/mK] 0,52 0,44 0,79
Bentonit
λRT [W/mK] 0,16 0,26
λ150◦C [W/mK] 0,19 0,28
• Die ermittelten Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten fu¨r die TS-1 Schichten unterschei-
den sich zwar, jedoch ist die Wa¨rmeleitung der gespritzten Schichten gro¨ßer als die der
gerakelten. Dies war aufgrund der ho¨heren Porosita¨t der gespritzen Schichten so nicht
zu erwarten. Die gepresste Tablette zeigt wegen der erho¨hten Materialdichte erwar-
tungsgema¨ß eine erho¨hte Wa¨rmeleitfa¨higkeit gegenu¨ber den pra¨parierten Schichten.
• Im Fall des Bentonits ist der Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizient der gerakelten Schichten
gro¨ßer als der der gespritzten Schichten. Dieses Ergebnis war so zu erwarten.
Die bereits beschriebenen Modelle der Kontaktfla¨chen sind auch fu¨r die Messung von
Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten anwendbar und liefern einen mo¨glichen Grund fu¨r die un-
erwarteten Ergebnisse der Wa¨rmeleitfa¨higkeitsmessungen: die Schichten wurden auf Edel-
stahlsubstrate pra¨pariert, wobei es auch hier zu Unterschieden im Kontakt zwischen Schicht
und Substrat kommen kann. Dies fu¨hrt zu einer vera¨nderten Wa¨rmeleitung vom Substrat
auf die Schicht und damit zu verfa¨lschten Messergebnissen. Aus diesem Grund sind die
Ergebnisse als stark fehlerbehaftet anzusehen und damit nur als Gro¨ßenordnung zu be-
werten. Diese liegt jedoch im Bereich von literaturbekannten poro¨sen Katalysatorsystemen
[50]. Hier sind Werte von 0,218 W/mK fu¨r Al2O3 bei 50
◦C und 1 bar angegeben. Der
Zahlenwert fu¨r die Wa¨rmeleitfa¨higkeiten von poro¨sen Feststoffen variiert in der Literatur
nur u¨ber einen engen Bereich von etwa einer Gro¨ßenordnung. Die sehr unterschiedlichen
38
KAPITEL 3. ERGEBNISSE UND DISKUSSION
experimentell erhaltenen Ergebnisse deuten damit auf einen großen Einfluss durch die hier
verwendete Pra¨parationsmethode hin.
3.4 Reaktionstechnische Untersuchungen im
Labormaßstab
Die reaktionstechnischen Untersuchungen wurden einerseits in einem Mikrostrukturreak-
tor mit Katalysatorbeschichtung (ideales Stro¨mungsrohr) fu¨r die Reaktion von Propen mit
gasfo¨rmigem Wasserstoffperoxid an TS-1 als Katalysator sowie andererseits in einem Kreis-
laufreaktor vom Typ Berty mit katalysatorbeschichtetem Einsatz (idealer Ru¨hrkessel) fu¨r
die Umsetzung von Ethen, Essigsa¨ure und Sauerstoff an einem Pd/Au-Tra¨gerkatalysator
durchgefu¨hrt.
Die experimentellen Arbeiten sind in Kapitel 5.5 beschrieben.
3.4.1 Epoxidation von Propen
Schichtdickenvariation Aus der Variation der Schichtdicke sollen Aussagen zur maxi-
malen Schichtdicke, bis zu der keine Stofftransportlimitierung auftritt, gewonnen werden.
Hierfu¨r ist es notwendig, die modifizierte Verweilzeit konstant zu halten:
τmod =
mKat
V˙
.
Gema¨ß der Definition der modifizierten Verweilzeit kann die Schichtdicke bei einer konstan-
ten Schichtla¨nge variiert werden. Dadurch a¨ndert sich jedoch die Katalysatormasse und der
Volumenstrom muss angepasst werden, damit die modifizierte Verweilzeit konstant bleibt.
Eine weitere Mo¨glichkeit ist die Variation der Schichtdicke bei angepasster Schichtla¨nge, so
dass die Katalysatormasse konstant bleibt. In diesem Fall muss der Volumenstrom nicht an-
gepasst werden um eine konstante modifizierte Verweilzeit zu gewa¨hrleisten. In [54] wurde
bereits gezeigt, dass die Nebenreaktion der Wasserstoffperoxidzersetzung in der Versuchs-
anlage stark verweilzeitabha¨ngig ist. Aus diesem Grund wurde die zweite Variante der
Schichtdickenvariation gewa¨hlt.
Die kleinstmo¨gliche Schichtdicke lag bei 125 µm. In Abbildung 3.7 ist neben der
Abha¨ngigkeit des Propen- sowie des Wasserstoffperoxid-Umsatzgrades von der Kataly-
satorschichtdicke die Abha¨ngigkeit der Propenoxid-Selektivita¨ten bezogen auf Propen und
Wasserstoffperoxid dargestellt [54].
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Abbildung 3.7: Propen- und Wasserstoffperoxid-Umsatzgrade und Selektivita¨ten in Abha¨ngigkeit
von der Katalysatorschichtdicke bei konstanter modifizierter Verweilzeit, Reaktionsparameter:
140◦C, 4 Vol% H2O2, 14,5 Vol% Propen, τmod= 0,03 gKats/ml
Der Umsatzgrad von Propen sinkt aufgrund des hohen Propenu¨berschusses nur leicht (von
8% auf 6%, dies entspricht jedoch einer relativen Abnahme um 25%), die Selektivita¨t von
Propen zu Propenoxid bleibt mit Erho¨hung der Schichtdicke nahezu konstant (s. Abbil-
dung 3.7, Bild a)). Der Umsatzgrad von Wasserstoffperoxid ist stark abha¨ngig von der
Katalysatorschichtdicke. Bei hoher Schichtdicke sinkt der Wasserstoffperoxid-Umsatzgrad
von nahezu 100% auf etwa 70%. Hier ist die relative Abnahme des Umsatzgrades ho¨her als
bei Propen, was sich durch die parallele Zersetzungsreaktion erkla¨ren la¨sst. Die Reaktio-
nen des Wasserstoffperoxids zeigen eine starke Limitierung durch Porendiffusion. Die starke
Abha¨ngigkeit von der Schichtdicke fu¨r den Wasserstoffperoxid-Umsatzgrad zeigt, dass die
Reaktionsgeschwindigkeit der Zersetzungsreaktion ho¨her ist als die Reaktionsgeschwindig-
keit der Epoxidierungsreaktion. In Abbildung 3.8 ist der Einfluss der Schichtdicke auf die
Raumzeitausbeute an Propenoxid dargestellt.
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Abbildung 3.8: Raumzeitausbeute an Propenoxid in Abha¨ngigkeit von der Katalysatorschicht-
dicke bei konstanter modifizierter Verweilzeit, Reaktionsparameter: 140◦C, 4 Vol% H2O2, 14,5
Vol% Propen, τmod= 0,03 gKats/ml
Hier wird deutlich, dass die Raumzeitausbeute und damit die Zielgro¨ße fu¨r die Ausle-
gung von Reaktoren mit zunehmender Schichtdicke abnimmt. Dies begru¨ndet sich mit der
Abnahme des Propenumsatzgrades und des Wasserstoffperoxidumsatzgrades mit zuneh-
mender Schichtdicke.
Fu¨r die weitere Analyse der Stofftransportlimitierung beim Einsatz von Mikrostrukturre-
aktoren fu¨r die Epoxidation von Ethen mit Wasserstoffperoxiddampf wird als Schichtdicke
fu¨r eine beginnende Stofftransportlimitierung ein Wert von 300 µm verwendet. Hinsichtlich
einer Erho¨hung der Raumzeitausbeute wird als Kompromiss eine maximale Schichtdicke
fu¨r die Epoxidation von Propen von 500 µm gewa¨hlt.
Variation des Verha¨ltnisses der Konzentrationen Durch die Variation des Konzentra-
tionsverha¨ltnisses von Propen zu Wasserstoffperoxid la¨sst sich eine optimale Zusammen-
setzung des Gasgemisches fu¨r eine mo¨glichst hohe Raumzeitausbeute bestimmen. Hierzu
wurde die Wasserstoffperoxidkonzentration konstant bei 5 Vol% gehalten und die Pro-
penkonzentration variiert. Der Verlauf der erzielten Umsatzgrade und Selektivita¨ten ist in
Abbildung 3.9 dargestellt.
41
3.4. REAKTIONSTECHNISCHE UNTERSUCHUNGEN IM LABORMASSSTAB
Abbildung 3.9: Propen- und Wasserstoffperoxid-Umsatzgrade und Selektivita¨ten in Abha¨ngigkeit
vom Propen-Wasserstoffperoxidverha¨ltnis, Reaktionsparameter: 500 µm Katalysatorschicht,
140◦C, 5 Vol% H2O2, τmod= 0,03 gKats/ml
Es zeigt sich, dass die Selektivita¨t von Propen zu Propenoxid mit zunehmendem Anteil an
Propen auf einen konstanten Wert von etwa 92% ansteigt. Der Umsatzgrad von Propen
nimmt von 50% bei einem Anteil von 1:4 (Propen:Wasserstoffperoxid) bis zu einem Wert
von 5,8% bei einem Anteil von 4:1 ab (s. Abbildung 3.9, Bild a)).
Parallel zur erwu¨nschten Epoxidationsreaktion findet die Zersetzung des Wasserstoffper-
oxids am Katalysator zu Wasser und Sauerstoff statt. Um den Einfluss dieser Parallelreakti-
on zu verdeutlichen, sind in Abbildung 3.9 die sto¨chiometrisch zu erwartenden Umsatzgrade
fu¨r die Epoxidationsreaktion unter Vernachla¨ssigung der Zersetzungsreaktion dargestellt.
Es wird deutlich, dass der Wasserstoffperoxid-Umsatzgrad im Bereich kleiner Verha¨ltnisse
Propen:H2O2 deutlich ho¨her ist als sto¨chiometrisch erwartet. Dies la¨sst sich auf die Zer-
setzungsreaktion zuru¨ckfu¨hren. Auch die geringere Differenz zwischen tatsa¨chlichem Um-
satzgrad und sto¨chiometrisch mo¨glichem Umsatzgrad fu¨r ho¨here Verha¨ltnise Propen:H2O2
zeigt, dass neben der Epoxidationsreaktion auch eine Zersetzung des Wasserstoffperoxids
stattfindet.
Trotz einer sehr kurzen Verweilzeit von 0,03 gKats/ml liegt der Wasserstoffperoxid-
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Umsatzgrad u¨ber den gesamten untersuchten Konzentrationsbereich bei sehr hohen 90%.
Dies zeigt, dass die Zersetzung von Wasserstoffperoxid deutlich schneller ist als die Epoxi-
dationsreaktion.
Abbildung 3.10 zeigt die Abha¨ngigkeit der Raumzeitausbeute von der Feedzusammenset-
zung.
Abbildung 3.10: Raumzeitausbeute an Propenoxid in Abha¨ngigkeit vom Propen-
Wasserstoffperoxidverha¨ltnis, Reaktionsparameter: 500 µm Katalysatorschicht, 140◦C, 5
Vol% H2O2, τmod= 0,03 gKats/ml
Es wird deutlich, dass ein Propenu¨berschuß von 3:1 zur ho¨chsten Raumzeitausbeute fu¨hrt.
Mit dieser Zusammensetzung sind auch alle folgenden Messungen durchgefu¨hrt worden.
Temperaturvariation Die Reaktionstemperatur ist im Bereich von 100◦C - 180◦C va-
riiert worden. Abbildung 3.11 zeigt die Abha¨ngigkeit der Umsatzgrade von Propen und
Wasserstoffperoxid sowie der jeweiligen Selektivita¨ten zu Propenoxid von der Temperatur.
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Abbildung 3.11: Umsatzgrad und Selektivita¨t in Abha¨ngigkeit von der Temperatur, Reaktions-
parameter: 500 µm Katalysatorschicht, 5 Vol% H2O2, 15 Vol% Propen, τmod= 0,03 gKats/ml
Es ist auffa¨llig, dass nicht nur die Umsatzgrade erwartungsgema¨ß mit der Temperatur
ansteigen, sondern auch die Selektivita¨ten zu Propenoxid. Erwartet worden wa¨re eine Ab-
nahme der Selektivita¨t bei einer Zunahme des Umsatzgrades. Allerdings liegen die Umsatz-
grade auch bei einer Temperatur von 180◦C nur in der Gro¨ßenordnung von 12% bezu¨glich
Propen. Die Selektivita¨t von Propen zu Propenoxid steigt von 87% (bei 100◦C) auf 94,6%
(bei 180◦C). Entsprechend steigt auch die Raumzeitausbeute mit zunehmender Tempera-
tur. Der Verlauf ist in Abbildung 3.12 dargestellt.
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Abbildung 3.12: Raumzeitausbeute an Propen in Abha¨ngigkeit von der Temperatur, Reaktions-
parameter: 500 µm Katalysatorschicht, 5 Vol% H2O2, 15 Vol% Propen, τmod= 0,03 gKats/ml
Aus der Temperaturabha¨ngigkeit la¨sst sich die fu¨r die Ermittlung von Limitierungen durch
Wa¨rmeleitung (s. Kapitel 3.5.2) notwendige Aktivierungsenergie der Reaktion ermitteln.
Dabei wird fu¨r die Reaktion eine Reaktionsordnung von 1 angenommen. Aufgrund der
schnellen Wasserstoffperoxidzersetzung ist die Konzentration an Wasserstoffperoxid fu¨r
jede Temperatur wahrscheinlich leicht unterschiedlich und entspricht trotz der niedrigen
modifizierten Verweilzeit nicht der Eintrittskonzentration. Fu¨r eine Abscha¨tzung wird sie
jedoch als konstant in die Geschwindigkeitskonstante k u¨bernommen. Fu¨r die Ermittlung
der Anfangsreaktionsgeschwindigkeit wird der Anstieg der Auftragung des Umsatzgrads
gegen die modifizierte Verweilzeit fu¨r τmod → 0 ermittelt und unter Verwendung der
Anfangskonzentration von Propen die Anfangsreaktionsgeschwindigkeit bestimmt. Da die
Messungen bei sehr kleiner Verweilzeit durchgefu¨hrt wurden, kann hier leicht auf eine
Verweilzeit von 0 gKats/ml extrapoliert werden und die Steigung als Anfangsstoffmen-
gena¨nderungsgeschwindigkeit verwendet werden.
c0,PE · dXPE
dτmod
|τ→0 = −R0 = k · ρSchicht · c10,PE · c10,H2O2 = keff · c10,PE
Fu¨r die effektive volumenbezogene Geschwindigkeitskonstante keff ist die Kenntnis der
Schichtdichte ρSchicht notwendig. Hier wurde die in Tabelle 3.2 angegebene Dichte von 1,08
g/cm3 verwendet. Dabei ergibt sich z.B. fu¨r eine Temperatur von 140◦C ein Wert von 15,52
mol/m3s. Die so bei 5 unterschiedlichen Temperaturen ermittelten effektiven Geschwindig-
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keitskonstanten keff liefern eine Aktivierungsenergie von 20,0 kJ/mol (s. Abbildung 3.13,
durchgezogene Linie). Jedoch ist bei der Auftragung von lnkeff u¨ber 1/T auffallend, dass
Abbildung 3.13: Arrheniusplot zur Ermittlung der Aktivierungsenergie der Propenoxidsynthese
sich zwei Bereiche ergeben. Fu¨r die Temperatur von 140◦C-180◦C la¨sst sich eine Aktivie-
rungsenergie von 6,9 kJ/mol ermitteln (graue gestrichelte Linie), fu¨r den Temperaturbe-
reich von 100◦C-140◦C von 30,3 kJ/mol (graue gepunktete Linie). Die Verfa¨lschung der
Aktivierungsenergie kann durch die sehr hohen Umsatzgrade von Wasserstoffperoxid bei
allen Temperaturen begru¨ndet werden. Hinsichtlich dieser Komponente wird die Reaktion
nie im kinetisch-kontrollierten Bereich des Umsatzgrades, also bei kleinen Umsatzgraden,
durchgefu¨hrt. Damit liegt kaum eine Temperaturabha¨ngigkeit der Zersetzungsreaktion vor.
Diese dominiert jedoch die Gesamtreaktion, so dass die fu¨r hohe Temperaturen ermittelte
Aktivierungsenergie tendenziell zu niedrig bestimmt wird. Zusa¨tzlichen Einfluss hat die
Verringerung der Eintrittskonzentration von Wasserstoffperoxid bei ho¨heren Temperatu-
ren. Dies wiederum verringert die Geschwindigkeitskonstante und fu¨hrt zu einem Abknicken
des Kurvenverlaufs mit zunehmender Temperatur. Fu¨r die weitere Auswertung hinsicht-
lich der Wa¨rmetransportlimitierung wird die mittlere Aktivierungsenergie von 20,0 kJ/mol
verwendet.
Selektivita¨ts-Umsatzgrad-Diagramm Eine Zusammenfassung der Epoxidationsreaktion
ist das S-X-Diagramm (s. Abbildung 3.14).
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Abbildung 3.14: S-X-Diagramm der Propenepoxidation
Es zeigt eine hohe Selektivita¨t von Propen zu Propenoxid bei einem gleichzeitig geringen
Umsatzgrad. Der Umsatzgrad an Wasserstoffperoxid ist dagegen bei allen Reaktionsbedin-
gungen sehr hoch, was auf die Zersetzung des Peroxides am Katalysator zuru¨ckzufu¨hren
ist. Dies fu¨hrt gleichzeitig zu einer geringen Selektivita¨t zum Zielprodukt Propenoxid.
3.4.2 Acetoxylierung von Ethen
Idealita¨tspru¨fung Die Variation des Volumenstromes bei einer konstanten Drehzahl von
180 Hz zeigt sowohl bei Raumtemperatur als auch bei einer Reaktortemperatur von 150◦C
keine Abha¨ngigkeit des ideal durchmischten Reaktorvolumens vom Volumenstrom (s. Ab-
bildung 3.15, Auswertung s. Kapitel 5.5.2). Der Reaktor zeigt somit das geforderte Verhal-
ten eines ideal durchmischten Ru¨hrkessels.
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Abbildung 3.15: Variation des Volumenstromes bei einer Drehzahl von 180Hz, negative Sprung-
markierung mit 15 Vol% He, Reaktor mit Platten, 3 mm Spaltweite
Es zeigt sich, dass das ideal durchmischte Reaktorvolumen VR bei einem Volumenstrom
von 20 ml/min unabha¨ngig von der Drehzahl der Turbine ist. Die zu erwartende Idealita¨t
stellt sich somit bereits bei sehr niedriger Turbinendrehzahl ein. Die zu untersuchende
Reaktion findet bei Dru¨cken von bis zu 10 bar statt. Obwohl die Idealita¨tspru¨fung nur bei
Atmospha¨rendruck durchgefu¨hrt wurde, kann aufgrund des Auslegungsdruckes der Turbine
von 150 bar [55] davon ausgegangen werden, dass diese bei ho¨herem Druck noch effizienter
ist und die festgestellte Gradientenfreiheit somit auch unter Reaktionsbedingungen gilt.
Schichtdickenvariation Durch Variation der Schichtdicke soll auch fu¨r die Reaktion von
Ethen und Essigsa¨ure zu Vinylacetat die Schichtdicke ermittelt werden, ab der eine Limi-
tierung durch Porendiffusion auftritt. Abbildung 3.16 zeigt die Abha¨ngigkeit des Ethen-
umsatzgrades und der Selektivita¨t zu Vinylacetat von der Katalysatorschichtdicke in Bild
a) sowie die Abha¨ngigkeit des Essigsa¨ureumsatzgrades von der Schichtdicke in Bild b).
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Abbildung 3.16: Abha¨ngigkeit von Umsatzgrad und Selektivita¨t von der Schichtdicke, Reakti-
onsparameter: 50 Vol% Ethen, 18 Vol% Essigsa¨ure, 6,5 Vol% Sauerstoff, τmod= 0,3 gKats/ml,
7,5 bar, 150◦C
Es wird deutlich, dass die Selektivita¨t zu Vinylacetat schon bei einer Schichtdicke von
500 µm abnimmt, dann jedoch auf einem Niveau von etwa 80% konstant bleibt. Der Um-
satzgrad von Ethen ist weniger sensitiv als der von Essigsa¨ure, da das im U¨berschuss
vorhandene Ethen nur zu etwa 10% umgesetzt wird. Der Ethenumsatzgrad sinkt bei einer
Schichtdicke von 1000 µm auf etwa 5% ab. Der Essigsa¨ureumsatzgrad zeigt ein vergleichba-
res Verhalten. Der bei einer Schichtdicke von 1000 µm deutlich niedrigere Umsatzgrad trotz
konstanter modifizierter Verweilzeit deutet darauf hin, dass nicht die gesamte Katalysa-
tormasse fu¨r die Reaktion genutzt wird und somit die tatsa¨chliche modifizierte Verweilzeit
kleiner ist, was zu einem verringerten Umsatzgrad fu¨hrt. Die maximale Schichtdicke, ab
der eine Limitierung durch Porendiffusion einsetzt, ist gro¨ßer gleich 1000 µm. Es liegt nur
ein Messpunkt bei 1000 µm vor, da ho¨here Schichtdicken als 1000 µm deutlich aufwendiger
in der Herstellung sind.
Einen vergleichbaren Verlauf zeigt auch die Raumzeitausbeute als wesentliche Diskussions-
gro¨ße dieser Arbeit (Abbildung 3.17).
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Abbildung 3.17: Abha¨ngigkeit der Raumzeitausbeute von der Schichtdicke, 18 Vol% Essigsa¨ure,
6,5 Vol% Sauerstoff, τmod= 0,3 gKats/ml, 7,5 bar, 150◦C
Auch hier wird die Raumzeitausbeute an Vinylacetat ab einer Schichtdicke von 1000 µm
deutlich geringer. Fu¨r die Schichtdicken unterhalb 1000 µm ist kein signifikanter abneh-
mender Trend der Raumzeitausbeute feststellbar.
Partialdruckvariation Durch Variation des Partialdrucks einer Komponente bei gleichzei-
tigem Beibehalten der Partialdru¨cke der anderen Komponenten la¨sst sich der Einfluß der
Einzelkomponenten auf die Gesamtreaktion bestimmen. In Abbildung 3.18 sind die ein-
zelne Partialdruckabha¨ngigkeiten beispielhaft aufgefu¨hrt. Hier werden Eigenschaften der
Bildungsgeschwindigkeit von Vinylacetat deutlich.
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Abbildung 3.18: Abha¨ngigkeit der Bildungsgeschwindigkeit von den Partialdru¨cken der Einzel-
komponenten, Reaktionsparameter: Katalysatorschichtdicke: 500 µm, τmod= 0,2 gKats/ml, 7,5
bar, 150◦C
• Die Bildungsgeschwindigkeit zeigt eine signifikante Abha¨ngigkeit vom Ethenpartial-
druck und steigt bis auf ein konstantes Niveau an. In Bereichen kleiner Partialdru¨cke
la¨sst sich die Reaktion als eine Reaktion 1. Ordnung anna¨hern, fu¨r hohe Partialdru¨cke
findet ein U¨bergang zu einer Reaktion 0. Ordnung statt. Dieses Verhalten ist un-
abha¨ngig vom Essigsa¨urepartialdruck. Mit ho¨herem Sauerstoffpartialdruck verschiebt
sich die Kurve zu ho¨heren Bildungsgeschwindigkeiten, der prinzipielle Verlauf bleibt
jedoch erhalten.
• Die Bildungsgeschwindigkeit ist unabha¨ngig vom Essigsa¨urepartialdruck. Die Reak-
tion ist somit 0. Ordnung in Bezug auf Essigsa¨ure. Auch hier gilt, dass die Lage der
Kurve vom Sauerstoffpartialdruck abha¨ngig ist.
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• Die Bildungsgeschwindigkeit zeigt eine Abha¨ngigkeit vom Sauerstoffpartialdruck.
Hier gilt fu¨r kleine Ethenpartialdru¨cke, dass die Bildungsgeschwindigkeit mit stei-
gendem Sauerstoffpartialdruck auf einen konstanten Wert steigt, bei hohem Ethen-
partialdruck dagegen steigt die Bildungsgeschwindigkeit mit steigendem Sauerstoff-
partialdruck weiter an und flacht im untersuchten Bereich nicht auf ein konstantes
Niveau ab.
Eine Reaktion 0. Ordnung ist typisch fu¨r eine katalysierte Reaktion, bei der die aktiven
Zentren mit Edukt gesa¨ttigt sind. Die Acetoxylierung von Ethen soll also im weiteren als ei-
ne Reaktion 0. Ordnung ausgewertet werden, da immer in Bereichen ho¨heren Partialdrucks
gearbeitet wurde und auch die technische Umsetzung in vergleichbar hohen Partialdruck-
bereichen erfolgt.
Temperaturvariation Die Temperatur wurde in drei Stufen variiert und Umsatzgrade
und Selektivita¨ten bei 140◦C, 150◦C und 165◦C ermittelt. Die Abha¨ngigkeiten sind in Ab-
bildung 3.19 dargestellt.
Abbildung 3.19: Abha¨ngigkeit von Umsatzgrad und Selektivita¨t von der Temperatur, Reakti-
onsparameter: 49 Vol% Ethen, 18,5 Vol% Essigsa¨ure, 6,5 Vol% Sauerstoff, 7,5 bar, 500 µm
Katalysatorschichtdicke, τmod= 0,2 gKats/ml, 7,5 bar
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Es zeigt sich, dass die Selektivita¨t im untersuchten Temperaturbereich anna¨hernd konstant
bleibt. Die Umsatzgrade sowohl von Ethen als auch von Essigsa¨ure steigen erwartungs-
gema¨ß an.
Fu¨r die Bestimmung der Aktivierungsenergie muss auch hier die effektive Geschwindig-
keitskonstante der Reaktion ermittelt werden. Dies erfolgt analog zur Bestimmung fu¨r die
Propenepoxidation.
0. Ordnung: −RV AM = k
1. Ordnung: −RV AM = k · ρSchicht · cC2H4,0 · cAcOH,0 · cO2,0
keff = k · ρ · cC2H4,0 · cAcOH,0 · cO2,0
Durch Auftragung von lnkeff u¨ber 1/T ergibt sich aus der Steigung der Geraden die effek-
tive Aktivierungsenergie (s. Abbildung 3.20).
Abbildung 3.20: Arrhenius-Diagramm zur Bestimmung der Aktivierungsenergie fu¨r die Vinyla-
cetatsynthese
Fu¨r Standardbedingungen la¨sst sich so eine Aktivierungsenergie von 23,0 kJ/mol ermit-
teln. Dies gilt fu¨r die Annahme einer Reaktion 1. Ordnung. Da im vorhergenden Teil
jedoch gezeigt wurde, dass die Reaktion bei ho¨heren Konzentrationen (entsprechend den
Standardbedingungen) besser durch eine Reaktion 0. Ordnung beschrieben werden kann,
wird die Aktivierungsenergie auf Basis einer Reaktion 0. Ordnung berechnet. Hier er-
gibt sich ein Wert von 18,4 kJ/mol. Um im Folgenden eine konservative Abscha¨tzung zur
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Wa¨rmetransportlimitierung durchfu¨hren zu ko¨nnen, wird die ho¨here Aktivierungsenergie
von 23,0 kJ/mol verwendet.
Selektivita¨ts-Umsatzgrad-Diagramm Auch fu¨r die Vinylacetatsynthese soll abschlie-
ßend der Zusammenhang zwischen Umsatzgrad und Selektivita¨t betrachtet werden. Hierzu
werden Umsatzgrad und Selektivita¨t in einem Selektivita¨ts-Umsatzgrad-Diagramm aufge-
tragen (s. Abbildung 3.21).
Abbildung 3.21: Selektivita¨ts-Umsatzgrad-Diagramm der Vinylacetatsynthese
Hier zeigt sich, dass die Selektivita¨t wie erwartet mit zunehmendem Umsatzgrad abnimmt.
Im Bereich von Ethenumsatzgraden von 10% und kleiner liegt die Selektivita¨t in einer
Gro¨ßenordnung von 90%. Bei einem Ethenumsatzgrad von 40% liegt sie dann nur noch bei
etwa 70%.
3.5 Konzepte fu¨r den Produktionsmaßstab
Die bis hier erhaltenen Ergebnisse zu Grenzschichtdicken fu¨r auftretende Stoff- und
Wa¨rmetransportlimitierung sowie zu Reaktionsgeschwindigkeiten der Beispielreaktionen
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sollen im Folgenden auf eine U¨bertragung in den Produktionsmaßstab untersucht werden.
Dazu wird zuna¨chst das Reaktordesign abgeleitet und erla¨utert. Fu¨r dieses Design soll
anschließend eine technische Bewertung und eine Optimierung der erzielbaren Raumzeit-
ausbeute erfolgen. Dies geschieht anhand der Beispielreaktionen, wobei fu¨r die Vinylace-
tatherstellung zudem technische Daten eines Rohrbu¨ndelreaktors diskutiert werden sollen.
Abschließend erfolgt eine wirtschaftliche Bewertung des Einsatzes von Mikrostrukturreak-
toren fu¨r die Herstellung von Bulkchemikalien.
3.5.1 Reaktordesign und Maßstabsu¨bertragung
Ein technischer Mikrostrukturreaktor besteht aus Reaktionsbereichen sowie
Wa¨rmeu¨bertragerbereichen. Diese sind in einer Richtung alternierend angeordnet (s.
Abbildung 3.22).
Abbildung 3.22: DEMiS R©-Reaktordesign: schematischer Aufbau eines Modules [56]
Beim Stapeln der Module entstehen jeweils zwischen gegenu¨berliegenden Modulen die
Reaktionsbereiche. Die Abmessungen der Reaktionsbereiche beeinflussen entscheidend
die Investitionskosten des Reaktors: Um wirtschaftliche Investitionskosten zu erzielen,
muss das Verha¨ltnis von Katalysatorvolumen zu Reaktorvolumen VKat/VR groß sein.
Gleichzeitig sollte jedoch die beno¨tigte Stahlmenge pro Reaktorvolumen mStahl/mR gering
sein. Aus dieser U¨berlegung ergibt sich, dass die Abmessungen der Stege zwischen den
Reaktionsbereichen bSteg, die Spaltweite sowie die Gro¨ße des Wa¨rmeu¨bertragerbereiches
minimiert werden sollten. Gleichzeitig ist eine Maximierung der Katalysatorschichtdicke δ
sowie der Breite der Reaktionsbereiche bKat notwendig. Dies fu¨hrt zu einer schlitzfo¨rmigen
Geometrie der Reaktionsbereiche [47]. Hieraus la¨sst sich der Anteil der Katalysatorschicht
am gesamten Reaktorvolumen berechnen.
VKat = δ · AKat
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VR = h · (AKat + ASteg)
AKat = lKat · bKat
ASteg = lKat · bSteg
VKat
VR
=
2δ · lKat · bKat
h · lKat · (bKat + bSteg)
VKat
VR
=
2δ · bKat
h · (bKat + bSteg)
Es zeigt sich, dass die La¨nge der Katalysatorschicht bei Vernachla¨ssigung des Eingangs-
bzw. Ausgangsbereiches keine Rolle spielt. Jedoch wirkt sich die Konstruktion von Einlauf
und Auslauf um so sta¨rker negativ aus, je ku¨rzer die Katalysatorschicht ist. Fu¨r die Breite
der Stege wird in [56] ein Wert von 1 mm bis maximal 6 mm genannt, wobei der Ge-
samtanteil 5-15% betragen sollte. Die Dicke des Einzelbleches wird mit weniger als 4 mm
angegeben. Die Gro¨ße des Wa¨rmeu¨bertragerbereiches ist nicht genannt.
Das technische Konzept kann dann auf den Labormaßstab u¨bertragen werden. Dies erfolgt
zweckma¨ßig u¨ber die modifizierte Verweilzeit τmod. Hierzu wird der Reaktor als ein ideales,
isothermes Stro¨mungsrohr betrachtet und Diffusionslimitierungen in lateraler Richtung im
Kanal und in der Katalysatorschicht ausgeschlossen (s. Abbildung 3.23).
Abbildung 3.23: Auslegung eines Mikrostrukturreaktors mit Wandkatalysator
Die Stoffbilanz u¨ber einen Bilanzraum von z bis z + dz la¨sst sich wie folgt angeben:
n˙i(z) +Ri,mdmKat = n˙i(z + dz),
Ri,m · dmKat = dn˙i.
Fu¨r eine volumenkonstante Reaktion la¨sst sich der Stoffstrom n˙i als Produkt von Volu-
menstrom und Konzentration ci darstellen. Daraus ergibt sich
Ri,m = V˙
dci
dmKat
,
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τmod =
mKat
V˙
,
Ri,m =
dci
dτmod
.
Eine Integration u¨ber den gesamten Reaktor unter Beru¨cksichtigung der Anfangsbedingung
ci(τmod = 0) = ci,0 ergibt die modifizierte Verweilzeit:
τmod =
∫ ci
ci,0
dci
Ri(ci)
. (3.6)
Da die Kinetik Ri(ci) nicht von der Reaktorgro¨ße abha¨ngig ist, zeigt Gleichung 3.6, dass
die Austrittskonzentrationen und damit auch Umsatzgrade und Selektivita¨ten gleich sind,
wenn die modifizierte Verweilzeit konstant gehalten wird [30]. Weiterhin mu¨ssen folgende
Annahmen erfu¨llt sein: ideales Stro¨mungsrohr, Isothermie, Abwesenheit von Diffusionsli-
mitierungen und gleiche Feedzusammensetzung. In Kapitel 2.3.1 wurde bereits beschrie-
ben, dass die genannten Annahmen ha¨ufig bei Mikrostrukturreaktoren erfu¨llt sind. Fu¨r die
Beispielreaktionen wurden im Rahmen dieser Arbeit das Einsetzen von Porendiffusionsli-
mitierung untersucht. Die Gu¨ltigkeit dieses Scale-Up Prinzipes wurde fu¨r die Epoxidation
von Propen in [57] gezeigt. Danach ist die modifizierte Verweilzeit eine gute Basis zur Aus-
legung und zum Vergleich von Mikrostrukturreaktoren.
Abbildung 3.24 zeigt zum Vergleich eine Reaktorplatte des technischen Reaktors sowie eine
beschichtete Platte des Laborreaktors.
Abbildung 3.24: Mikrostrukturreaktoren, Bild a) Pilotanlagenmaßstab, Bild b) Labormaßstab
Fu¨r die U¨bertragung vom Labor- in den technischen Maßstab und vice versa muss die
Kinetik bekannt sein. Fu¨r die Epoxidation von Propen wurde hier der Ansatz u¨ber die
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Anfangsreaktionsgeschwindigkeit gewa¨hlt. Fu¨r die Vinylacetatbildung wurde die Kinetik
unter Verwendung eines Kreislaufreaktors vermessen. Im Rahmen dieser Arbeit wird jedoch
aus Geheimhaltungsgru¨nden nicht mit der vollsta¨ndigen Kinetik gearbeitet, sondern nur
Messwerte fu¨r die Bildungsgeschwindigkeit von Vinylacetat bei technischen Bedingungen
genutzt.
Um einen Vergleich der Raumzeitausbeute eines Rohrbu¨ndelreaktors mit der eines Mi-
krostrukturreaktors durchzufu¨hren, muss neben dem Design des Mikrostrukturreaktors
auch das Design des Rohrbu¨ndelreaktors bekannt sein. Aus diesen Daten la¨sst sich an-
schließend das Verha¨ltnis von Katalysatorvolumen zu Reaktorvolumen bestimmen. Ein
Rohrbu¨ndelreaktor besteht aus regelma¨ßig angeordneten Reaktorrohren. Die dichteste re-
gelma¨ßige Anordnung ist dabei die hexagonale Anordnung. Entsprechend steigt mit der
Gro¨ße des Reaktordurchmessers die Anzahl der Einzelrohre, die sich unterbringen lassen.
Damit la¨sst sich als repra¨sentativer Ausscnitt ein Hexagon bestehend aus 7 Einzelrohren
heranziehen. Der Abstand der Rohre voneinander (Pitch) entspricht etwa dem Rohrdurch-
messer.
Durchmesser Hexagon: dHexagon = 6 ·
√
3/4 · dRohr
Typische Abmessungen fu¨r stark exotherme Reaktionen sind Rohrdurchmesser von 20 mm,
Wandsta¨rken von 2 mm sowie Rohrla¨ngen von 5 m.
Fu¨r den Vergleich des prozentualen Anteils des Katalysatorvolumens am Reaktorvolumen
bei gegebenem Reaktordesign ist in Tabelle 3.10 das Verha¨ltnis VKat/VR in Abha¨ngigkeit
von der Schichtdicke aufgefu¨hrt.
Fu¨r den Rohrbu¨ndelreaktor ergibt sich ein Verha¨ltnis VKat/VR von ca. 13%. Entsprechend
dazu wa¨ren unter Annahme derselben Aktivita¨t der Katalysatoren Schichtdicken im Mi-
krostrukturreaktor von 500 - 1000 µm notwendig. Die Mo¨glichkeit solche Schichtdicken
im Mikrostrukturreaktor zu verwirklichen, werden im folgenden Abschnitt u¨berpru¨ft und
bewertet.
3.5.2 Technische Bewertung und Optimierung
Die Einsatzmo¨glichkeit fu¨r Schichtdicken von etwa 1000 µm ist abha¨ngig von der jeweiligen
Reaktion sowie den Reaktionsbedingungen. Dabei sind Limitierungen durch Stofftransport
sowie durch Wa¨rmeleitung technisch von Interesse, da sie die Nutzung des gesamten Ka-
talysatorvolumens vermindern ko¨nnen. Diese Limitierungen sollen im Folgenden abgeleitet
und theoretische Werte mit experimentell ermittelten verglichen werden. Weiterhin erfolgt
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Tabelle 3.10: Prozentualer Anteil von VKat zu VR in Abha¨ngigkeit von der Schichtdicke fu¨r
einen Mikrostrukturreaktor mit Katalysatorbeschichtung, verwendete Parameter: bKat = 30 mm,
Spaltweite = 0,5 mm, bSteg = 3 mm, Blechdicke = 2 mm bzw. 1 mm, Wa¨rmeu¨bertra¨gerteil
(=h− 2 · δ − Spaltweite) = 8 mm, Katalysatorschu¨ttdichte im Rohr = 0,5 m3Kat/m3R
VKat/VR VKat/VR VKat/VR
µReaktor µReaktor Rohrreaktor
2 mm Blech 1 mm Blech
Schichtdicke / µm
100 2,1 2,7
250 5,1 6,5
500 9,6 12,1
1000 17,3 21,4
2000 29,1 34,6
Rohrdurchmesser / cm
2 13
eine Diskussion zur Optimierung von Reaktorparametern.
Stofftransportlimitierung
Die Effizienz eines Katalysators (Katalysatorwirkungsgrad) ist abha¨ngig von der
Zuga¨nglichkeit der aktiven Zentren. Hier erfolgt die Diffusion sowohl durch den den Kata-
lysator umgebenden Film als auch durch die Transportporen der Katalysatorschicht und
die Poren der Katalysatorprima¨rpartikel, sofern diese poro¨s sind. Da in der vorliegenden
Arbeit die Effizienz von Katalysatorschichten untersucht wird, ist die Textur der Kata-
lysatorprima¨rpartikel weniger von Interesse. Fu¨r die Konzeptbewertung sind daher der
gemessene effektive Diffusionskoeffizient und die sich daraus ergebenden Limitierungen des
Stofftransportes in die Tiefe der Katalysatorschicht und nicht der Stofftransport in die
Katalysatorprima¨rpartikel von Bedeutung.
Je nach Verha¨ltnis von Diffusionsgeschwindigkeit und Reaktionsgeschwindigkeit wird die
Katalysatorschicht unterschiedlich stark genutzt. Wenn die Diffusion schneller als die Reak-
tion ist, ist u¨ber die ganze Dicke der Katalysatorschicht Edukt fu¨r die Reaktion vorhanden.
Der gesamte aufgebrachte Katalysator wird fu¨r die Bildung von Vinylacetat bzw. Propen-
oxid genutzt und tra¨gt zur Raumzeitausbeute bei. Bei sehr schnellen Reaktionen baut sich
dagegen ein Konzentrationsgradient auf. Im Extremfall sinkt die Eduktkonzentration im
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Schichtinneren auf Null ab, so dass die unteren Katalysatorbereiche nicht aktiv an der
Produktbildung teilnehmen und so die Raumzeitausbeute nicht erho¨hen. Die auftretende
Stofftransportlimitierung kann u¨ber das Weisz-Prater-Kriterium abgescha¨tzt werden.
Weisz-Prater-Kriterium fu¨r Wandkatalysatoren Der Weisz-Modul entspricht dem Quo-
tienten aus der Zeitkonstanten der Diffusion und der gemessenen Zeitkonstanten der Re-
aktion [58]. In seiner allgemeinen Form, d.h. fu¨r beliebige Reaktionsordnungen und Kata-
lysatorgeometrien lautet er wie folgt:
ψ =
(
V
A
)2
· n+ 1
2
· reff
Deff · cs . (3.7)
Das Volumen eines Wandkatalysators ist das Produkt aus Fla¨che und Schichtdicke
V = ASchicht · δSchicht, mit der geometrischen Oberfla¨che ASchicht der Katalysatorschicht. So-
lange der Katalysatorwirkungsgrad gro¨ßer als 95% ist, liegt keine Diffusionslimitierung vor.
Gema¨ß [59] ist dies der Fall, wenn der Weisz-Modul < 0,3 ist. Damit ergibt sich fu¨r eine
Reaktion n-ter Ordnung an einem Schichtkatalysator (Weisz-Prater-Kriterium):
ψ = δ2Schicht ·
n+ 1
2
· reff
Deff · cs < 0, 3. (3.8)
Fu¨r die maximale Schichtdicke in Abha¨ngigkeit von Reaktionsordnung, Reaktionsgeschwin-
digkeit sowie Diffusionskoeffizient und Oberfla¨chenkonzentration folgt daher
δmax,ψ<0,3 = 0, 54 ·
√
2
n+ 1
· Deff · cs
reff
. (3.9)
Starke Stofftransportlimitierung liegt fu¨r ein Weisz-Modul gro¨ßer 3 vor [59], was Katalysa-
torwirkungsgraden kleiner 30% entspricht. Dies ist der Fall, wenn die Schichtdicke folgenden
Wert u¨berschreitet
δmin,ψ>3 = 1, 73 ·
√
2
n+ 1
· Deff · cs
reff
. (3.10)
Die vollsta¨ndige Ableitung fu¨r die Abscha¨tzung von Stofftransportlimitierung bei ku-
gelfo¨rmigen Katalysatorpellets ist in [50] beschrieben.
Gema¨ß dieser Ableitung lassen sich maximale Schichtdicken ohne Auftreten von Stofftrans-
portlimitierung δmax,ψ<0,3 (Gleichung 3.9) sowie Schichtdicken fu¨r starke Stofftransportli-
mitierung δmin,ψ>3 (Gleichung 3.10) ermitteln.
Fu¨r die beiden Beispielreaktionen ergeben sich die folgenden Werte.
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• Fu¨r die Propenepoxidation tritt unterhalb einer Schichtdicke von 819 µm kei-
ne Stofftransportlimtierung auf, ab einer Schichtdicke von 2589 µm tritt star-
ke Stofftransportlimitierung auf (verwendete Parameter: Deff,PE=0, 69 · 10−5 m2/s,
reff=15,5 mol/m
3s, cs,PE=5,02 mol/m
3).
• Fu¨r die Vinylacetatbildung tritt unterhalb von 5525 µm keine Stofftransportlimitie-
rung, oberhalb von 17 mm starke Stofftransportlimitierung auf (verwendete Parame-
ter: 8 bar, Deff,C2=0, 3 · 10−5 m2/s, reff=3,3 mol/m3s, cs,C2=111,46 mol/m3).
Neben der theoretischen Ermittlung der Schichtdicken fu¨r auftretende Stofftransportli-
mitierung, sind diese Werte wie in Kapitel 5.5 beschrieben auch experimentell bestimmt
worden.
• Fu¨r die Propenoxidbildung wurde fu¨r eine Gaszusammensetzung von 14,5 Vol% Pro-
pen und 4 Vol% Wasserstoffperoxid bei einer Reaktionstemperatur von 140◦C und
einem Druck von 1,15 bar eine maximale Schichtdicke von ca. 300 µm fu¨r eine be-
ginnende Stofftransportlimitierung ermittelt.
• Die Vinylacetatbildung zeigt bei einer Reaktionstemperatur von 150◦C eine begin-
nende Diffusionslimitierung bei Katalysatorschichtdicken von ca. 1000 µm. Dies gilt
fu¨r eine Gaszusammensetzung mit 49 Vol% Ethen, 18 Vol% Essigsa¨ure und 6,5 Vol%
Sauerstoff und einen Druck von 8 bar.
Auffallend sind die starken Unterschiede zwischen den experimentell und den durch theo-
retische Betrachtungen ermittelten maximalen Schichtdicken (insbesondere fu¨r die Vinyla-
cetatbildung). Dies la¨sst sich mit den untersuchten Reaktionen und ihren Besonderhei-
ten begru¨nden. Fu¨r die Diffusionsmessungen wurde Ethen bzw. Propen verwendet, jedoch
sind die limitierenden Komponenten in den Reaktionen Wasserstoffperoxid bzw. Sauerstoff.
Berechnet man die maximalen Schichtdicken auf Basis der sto¨chiometrisch limitierenden
Spezies H2O2 und O2, so erha¨lt man unter Verwendung der rechnerisch nach Fuller [52]
ermittelten Diffusionskoeffizienten die folgenden Schichtdicken.
• Fu¨r die Propenepoxidation ergibt sich ein Wert von 108 µm (Basisdaten: 5 Vol%
H2O2, 140
◦C, reff,H2O2=42,9 mol/m
3s Diffusionskoeffizienten nach Bosanquet, Knud-
senanteil: Porendurchmesser von 900 A˚, /τ= 0,1, Deff,H2O2=1,003·10−6m2/s). Dieser
Wert liegt nahe an der experimentell ermittelten Grenzschichtdicke.
• Fu¨r die Acetoxylierung von Ethen ergibt sich hier ein Wert von 694 µm
(Basisdaten: 6,5 Vol% O2, 150
◦C, molekularer Diffusionskoeffizient, /τ= 0,1,
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Deff,O2=4,72·10−7m2/s). Auch dieser liegt erheblich na¨her an der experimentell er-
mittelten maximalen Schichtdicke fu¨r beginnende Porendiffusionslimitierung.
Wa¨rmetransportlimitierung
Im Gegensatz zum Stofftransport hat der Wa¨rmetransport nicht nur einen katalysator-
spezifischen Hintergrund, sondern ist zusa¨tzlich vom Reaktortyp abha¨ngig. Es sind somit
verschiedene Katalysatorgeometrien und Katalysator-/Reaktor-Systeme zu betrachten: in
herko¨mmlichen Rohrbu¨ndelreaktoren wird die im Katalysator erzeugte Wa¨rme u¨ber die
Gasphase zur Rohrwand transportiert. Je sta¨rker die Limitierung dieses Wa¨rmetransports,
desto gro¨ßer ist der Temperaturunterschied zwischen Rohrachse und Wand. Dabei wird
ein Temperaturgradient erzeugt. Ein Temperaturgradient bildet sich aber nicht nur in
radialer Richtung sondern auch in axialer Richtung aus. Beim Einsatz von Wandreak-
toren ist der Katalysator direkt auf die Wa¨rmeu¨bertragerfla¨che aufgebracht, so dass der
Wa¨rmetransport durch die Gasphase entfa¨llt und die entstehende (oder beno¨tigte) Wa¨rme
effizient direkt durch die Reaktorwand abgefu¨hrt (oder zugefu¨hrt) werden kann. Hier
entfa¨llt die Limitierung durch den schlechten Wa¨rmetransport durch die Gasphase.
Unabha¨ngig vom Reaktortyp beruht die Ableitung der Temperaturu¨berho¨hung bzw. Tem-
peraturabsenkung auf der Annahme einer konstanten Temperatur an der Reaktorwand
sowie einer Wa¨rmeerzeugung bzw. einem Wa¨rmebedarf am bzw. im Katalysator. Im Fol-
genden wird nur der Fall der hier vorliegenden exothermen Reaktionen diskutiert.
Die Wa¨rmebilanz setzt sich zusammen aus der einem Volumenelement zugefu¨hrten Wa¨rme
(Eintransport), der aus dem Volumenelement abtransportierten Wa¨rme (Austransport) so-
wie Erzeuger- (Quelle) bzw. Verbrauchertermen (Senke):
Akkumulation = Eintransport− Austransport+Quelle− Senke. (3.11)
Im stationa¨ren Fall ist der Akkumulationsterm 0. Durch Einsetzen der einzelnen Terme
ergibt sich die folgende zweidimensionale stationa¨re Wa¨rmebilanz:
0 = − ∂
∂z
(ρucpT )︸ ︷︷ ︸
Term1
+λeff,z
∂2T
∂z2︸ ︷︷ ︸
Term2
+λeff,x
(
∂2T
∂x2
+
y
x
· ∂T
∂x
)
︸ ︷︷ ︸
Term3
+ r(c, T )(−∆RH)︸ ︷︷ ︸
Term4
. (3.12)
Dieser allgemeine Fall kann auf beliebige Geometrien angewendet werden. Fu¨r die hier dis-
kutierten Geometrien ist a=0 fu¨r den durchstro¨mten Schlitz und a=1 fu¨r das durchstro¨mte
Rohr. Die sich ergebenden Randbedingungen sind die folgenden:
A) z = 0, T = T0,
62
KAPITEL 3. ERGEBNISSE UND DISKUSSION
B) z = L,
dT
dz
= 0,
C) x = 0,
dT
dx
= 0,
D) x = s, T = TW .
Im Folgenden soll die Temperaturu¨berho¨hung sowohl in einem zylinderfo¨rmigen Rohr mit
Katalysatorschu¨ttung als auch in einem schlitzfo¨rmigen Mikrospalt mit Katalysatorbe-
schichtung betrachtet werden.
Ein vollsta¨ndiges 2D-Modell mit axialem und lateralem Verlauf wird durch Gleichung 3.12
beschrieben. Vereinfachungen werden durch das Frank-Kamenetzkii und das Semenov-
Modell [60] ermo¨glicht (s. Abbildung 3.25).
Abbildung 3.25: Modellvorstellungen zur Entstehung einer Temperaturu¨berho¨hung
Das Frank-Kamenetzkii-Modell geht von einer Limitierung durch die Wa¨rmeleitung zur
Wand aus (s. Abbildung 3.25). Hierzu mu¨ssen nur die Terme 3 und 4 der Gleichung 3.12
betrachtet werden. Es ergibt sich ein lateraler Temperaturgradient gema¨ß folgender Glei-
chung:
0 = λeff,x
(
∂2T
∂x2
+
y
x
· ∂T
∂x
)
+ r(c, T )(−∆RH). (3.13)
Das Modell nach Semenov geht von einer Limitierung durch den Wa¨rmeu¨bergang an der
Wand aus (s. Abbildung 3.25). Dabei wird der Term 3 durch einen Senk-Term ersetzt.
Term 2 wird allgemein vernachla¨ssigt.
Senke:− kW · A
V
· (T − TW ) (3.14)
Aus 3.12 und Gleichung 3.14 ergibt sich:
0 = − ∂
∂z
(ρucpT )− kW · A
V
· (T − TW ) + r(c, T )(−∆RH). (3.15)
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Es wird nachfolgend des Modell von Frank-Kamenetzkii diskutiert, da es sowohl fu¨r den
Rohrreaktor als auch fu¨r den Wandreaktor besser zutrifft.
Rohrreaktor Fu¨r die Ableitung der Temperaturu¨berho¨hung im Rohr nach Frank-
Kamenetzkii muss die Wa¨rmeleitung durch eine zylindrische Schale der Dicke dx betrachtet
werden. Die folgende Ableitung erfolgt unter der Annahme einer temperaturunabha¨ngigen
Reaktionsgeschwindigkeit sowie der Annahme, dass keine radialen Konzentrationsgradien-
ten vorliegen. Diese Abscha¨tzung ist damit nur fu¨r kleine ∆T gu¨ltig und unterscha¨tzt große
Temperaturdifferenzen.
Die Verwendung von Gleichung 3.13 fu¨r die Rohrgeometrie a=1 ermo¨glicht die Bestimmung
der maximalen Temperaturu¨berho¨hung im Rohrreaktor.
0 =
d2T
dx2
+
1
x
dT
dx
+
r(−∆RH)
λeff
(3.16)
In der Gleichung gilt:
d2T
dx2
+
1
x
· dT
dx
=
1
x
d
dx
(
x
dT
dx
)
. (3.17)
Dies ergibt sich aus der Anwendung der Produktregel auf den Term d
dx
(xdT
dx
) und multipli-
zieren mit 1
x
.
Einsetzen von Gleichung 3.17 in Gleichung 3.16 und anschließendes Integrieren nach x fu¨hrt
zu folgenden Folgerungen:
− r(−∆RH)
λeff
=
1
x
d
dx
(
x
dT
dx
)
, (3.18)
⇒ −r(−∆RH)
λeff
∫
xdr =
∫
d
(
x
dT
dx
)
, (3.19)
⇒ −r(−∆RH)
λeff
· 1
2
x2 + C1 = x
dT
dx
. (3.20)
Einsetzen der Randbedingung der Symmetrie dT
dx
|x=0 = 0 fu¨hrt zu C1 = 0.
Die Integration von Gleichung 3.20 nach Division durch x unter Beru¨cksichtigung von
C1 = 0 ergibt
− r(−∆RH)
4λeff
· x2 + C2 = T (x). (3.21)
Eine weitere Randbedingung ist T (s) = TW , womit sich C2 als
C2 = TW +
r(−∆RH)
4λeff
s2 (3.22)
64
KAPITEL 3. ERGEBNISSE UND DISKUSSION
ermitteln la¨sst. Damit ergibt sich fu¨r die Temperatur T(x) an einer beliebigen Stelle x in
radialer Richtung des Rohres folgende Gleichung:
TRohr,radial(x) = TW +
r(−∆RH)
4λeff
(s2 − x2) (3.23)
⇒ TRohr,radial(x) = TW + ∆Tmax(s2 − x2). (3.24)
Aufgrund der angenommenen Symmetrie stellt sich die maximale Temperaturu¨berho¨hung
an der Stelle x=0 (in der Achse des Rohres) ein:
∆Tmax,Rohr =
1
4
· (−∆RH) · r · s
2
λeff
. (3.25)
Wandreaktor Fu¨r den Wandreaktor trifft das Modell nach Frank-Kamenetzkii sehr gut
zu, da es sich um eine reines Wa¨rmeleitungsproblem handelt. Der Geometriefaktor a ist
bei dieser Geometrie 0.
0 =
d2T
dx2
+
r(−∆RH)
λeff
(3.26)
Die Integration erfolgt analog den Gleichungen 3.17 - 3.24 und fu¨hrt zu folgender maximaler
Temperaturu¨berho¨hung:
∆Tmax,Wand =
1
2
· (−∆RH) · r · δ
2
Schicht
λeff
. (3.27)
Fu¨r die Konzeptbewertung von Mikrostrukturreaktoren im Vergleich zu
Rohrbu¨ndelreaktoren ist die Kenntnis der maximalen Schichtdicke fu¨r eine begin-
nende Wa¨rmetransportlimitierung fu¨r die jeweiligen Reaktoren in Verbindung mit den
gewa¨hlten Beispielreaktionen wichtig. In Analogie zum Weisz-Prater-Kriterium zur
Bestimmung der Porendiffusionslimitierung gibt es fu¨r den Wa¨rmetransport im Ka-
talysator das Anderson-Kritierium. Dies soll im folgenden fu¨r katalytisch beschichtete
Wandreaktoren abgeleitet werden.
Anderson-Kriterium fu¨r Wandkatalysatoren Ausgehend von zwei Annahmen kann die
Ableitung des Anderson-Kriteriums nahezu analog zu der des Weisz-Prater-Kriteriums
erfolgen.
• Der Temperaturverlauf in der Katalysatorschicht wird durch eine quadratische Glei-
chung angena¨hert:
T (x) = TW ±∆Tmax,Wand(x2 − 1). (3.28)
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• Bei einer Abweichung des Katalysatorwirkungsgrades um weniger als 5% von einem
Wirkungsgrad von 100% liegt keine Limitierung vor:
1− 0, 05 < η < 1 + 0, 05. (3.29)
Zuna¨chst sollen die fu¨r die Beschreibung des Temperaturverlaufes im Schichtinneren
beno¨tigten Gleichungen erla¨utert werden.
An der Wandseite der Katalysatorschicht (x=1) herrscht die Oberfla¨chentemperatur TW.
Auf der Gasseite der Katalysatorschicht (x=0) ergibt sich fu¨r exotherme Reaktionen eine
um ∆Tmax,Wand erho¨hte Temperatur.
Aufgrund der erho¨hten Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Katalysatorschicht gegenu¨ber der Gasphase
ergibt sich an der Schichtoberfla¨che ein Wa¨rmetransport nur in Richtung der Katalysator-
schicht und damit ein Temperaturgradient von 0 bei x=0. Aufgrund der Annahme einer
quadratischen Funktion ergibt sich damit fu¨r x=1 ein Gradient von 2∆Tmax,Wand.
T (x = 1) = TW (3.30)
T (x = 0) = TW + ∆Tmax,Wand (3.31)
dT
dx
∣∣∣∣∣
x=0
= 0 (3.32)
dT
dx
∣∣∣∣∣
x=1
= +2∆Tmax,Wand (3.33)
Da die Reaktionsgeschwindigkeit temperaturabha¨ngig ist, herrscht an jedem Ort im Kata-
lysator eine andere Reaktionsgeschwindigkeit. Diese ist das erste Taylorpolynom:
r(T ) ≈ r(TW ) + ∂r
∂T
∣∣∣∣∣
TW
· (T − TW ). (3.34)
Damit folgt mit r(T ) = k0 · exp
(
− EA
RG·T
)
· cnA aus Gleichung 3.34:
∂r
∂T
∣∣∣∣∣
TW
≈ k0 · EA
RG · T 2W
exp
(
− EA
RG · TW
)
· cnA ≈
(
EA
RG · T 2W
)
· r(TW ). (3.35)
Auf Basis des angenommenen Temperaturverlaufs gema¨ß Gleichung 3.28 la¨sst sich u¨ber die
Temperaturabha¨ngigkeit der Reaktionsgeschwindigkeit deren Ortsabha¨ngigkeit berechnen:
r(x) = r(TW ) ·
(
1 +
∆Tmax,Wand(x
2 − 1)
TW
·
(
EA
RG · TW
))
. (3.36)
Die Temperaturu¨berho¨hung ∆Tmax,Wand ergibt sich aus dem Wa¨rmetransport durch die Ka-
talysatorschicht und der durch die Reaktion erzeugten bzw. verbrauchten Wa¨rme, welche
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sich aus Reaktionsenthalpie und Reaktionsgeschwindigkeit ergibt. Fu¨r eine Katalysator-
schicht gilt, dass die Wa¨rme u¨ber die gesamte Oberfla¨che ASchicht abgegeben bzw. aufge-
nommen wird und im gesamten Schichtvolumen VSchicht = 2 · ASchicht · δSchicht produziert
bzw. verbraucht wird.
|∆RH| · reff · VSchicht = 2 · ASchicht · λeff ·
(
dT
δSchichtdx
)
|x=1 (3.37)
Durch Einsetzen von Gleichung 3.33 folgt fu¨r die Temperaturu¨berho¨hung
∆Tmax,Wand =
|∆RH| · reff · δ2Schicht
2 · λeff . (3.38)
Die Reaktionsgeschwindigkeit reff entspricht der mittleren Reaktionsgeschwindigkeit u¨ber
die Katalysatorschicht.
reff =
1∫
0
r(x) · δ
2
dx
1∫
0
δ
2
dx
(3.39)
reff =
1∫
0
r(x)dx (3.40)
Durch Integration und Einsetzen von Gleichung 3.36 erha¨lt die Gleichung eine Form, die
der des Katalysatorwirkungsgrades a¨hnelt.
reff = r(TW ) ·
(
1± ∆Tmax,Wand · EA
T 2W ·RG
)
·
(
−2
3
)
(3.41)
reff
r(TW )
= η = 1± ∆Tmax,Wand · EA
T 2W ·RG
·
(
−2
3
)
(3.42)
∆Tmax,Wand · EA
T 2W ·RG
·
(
−2
3
)
< 0, 05 (3.43)
Fu¨r die Temperaturu¨berho¨hung ∆Tmax,Wand gelten die Gleichungen 3.38 und 3.43. Gleich-
setzen und Umformen nach der Grenzschichtdicke δmax ergibt:
δmax <
√√√√0, 15 ·RG · T 2W · λeff
EA · |∆RH| · reff . (3.44)
Um die Grenzen von katalytisch beschichteten Wandreaktoren mit Rohrbu¨ndelreaktoren
zu vergleichen, ist es notwendig fu¨r eine gegebene Temperaturu¨berho¨hung die Schichtdicke
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zu ermitteln, die in einem katalytisch beschichteten Wandreaktor zur gleichen Tempera-
turu¨berho¨hung wie im Rohrbu¨ndelreaktor fu¨hren wu¨rde. Dazu wird die Gleichung 3.27
nach δSchicht aufgelo¨st:
δSchicht =
√√√√2∆Tmax · λeff
reff · |∆RH| . (3.45)
Um die Temperaturu¨berho¨hungen sowohl fu¨r Wandreaktoren als auch fu¨r
Rohrbu¨ndelreaktoren miteinander vergleichen zu ko¨nnen, werden im folgenden die
Gleichungen 3.25 und 3.27 ausgewertet. Beno¨tigte Basisdaten sind die Reaktionsen-
thalpien, die Wandtemperatur, die Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Schicht bzw. Schu¨ttung, die
Schichtdicke, die Aktivierungsenergie sowie die maximale beobachtete Reaktionsgeschwin-
digkeit.
Thermodynamische Daten Die Reaktionsenthalpie der untersuchten Reaktionen lassen
sich mit dem Satz von Hess aus den Standardbildungsenthalpien der Edukte und der
Produkte ermitteln.
∆RH
0 =
N∑
i=1
νi∆BH
0
i
Die Umrechnung der Standardreaktionsenthalpie auf die Reaktionsenthalpie bei Reaktions-
temperatur erfolgt nach dem Kirchhoffschen Gesetz:
∆RH(T ) = ∆RH
0 +
T2∫
T1
N∑
i=1
νicp,idT.
Die beno¨tigten Daten sind aus [61] erha¨ltlich.
Reaktion T ∆RH(T )
Propenoxidbildung 140◦C -219,12 kJ/mol
Vinylacetatbildung 150◦C -175,14 kJ/mol
Die Bestimmung der restlichen Daten wurde bereits in den vorangegangenen Kapiteln
beschrieben und soll an dieser Stelle mit Tabelle 3.11 nochmals zusammengefasst werden.
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Tabelle 3.11: Parameter zur Ermittlung von Temperaturu¨berho¨hungen
Propenoxidbildung Vinylacetatbildung
r / mol/m3s 15,5 3,3
TWand /
◦C 140 150
λSchicht / W/mK 0,52 0,19
λGasphase / W/mK 0,02 0,02
λPellet / W/mK 0,2 0,2
λeff,Rohr / W/mK 0,08 0,08
δSchicht / µm 500 500
Dabei ist die Reaktionsgeschwindigkeit im Fall der Propenepoxidation die extrapolierte
Anfangsreaktionsgeschwindigkeit, im Fall der Vinylacetatbildung handelt es sich um die
bei Standardbedingungen gemessene Reaktionsgeschwindigkeit.
Weitere wesentliche Einflußgro¨ßen auf die Temperaturu¨berho¨hung sind die
Wa¨rmeleitfa¨higkeit und der Rohrdurchmesser. Die effektive Wa¨rmeleitfa¨higkeit einer
Schu¨ttschicht kann nach [62] abgescha¨tzt werden. Dabei ergibt sich fu¨r eine Schu¨ttung
mit einer Schu¨ttdichte von 0,5 m3Kat/m
3
R ein Wert von 0,08 W/mK. Einen sta¨rkeren
Einfluss auf die Temperaturu¨berho¨hung im Rohr hat der Rohrdurchmesser. Dieser geht
quadratisch in die Berechnungen ein.
Da die beiden Reaktionen hinsichtlich Reaktionsgeschwindigkeit und Exothermie deutlich
unterschiedlich sind, ist die Anwendung von Rohrbu¨ndelreaktoren unterschiedlich zu
bewerten.
• Fu¨r die Propenoxidbildung ergibt sich bei Verwendung einer Wa¨rmeleitfa¨higkeit von
0,08 W/mK fu¨r einen Rohrdurchmesser von 2 cm eine Maximaltemperatur in der
Rohrmitte von 1474 K, wenn man von einer Wandtemperatur von 413 K ausgeht
(nach Gleichung 3.25). Diese Temperaturu¨berho¨hung von 1061◦C zeigt bereits, dass
die Epoxidation von Propen nicht in einem Rohrbu¨ndelreaktor mit einem Durchmes-
ser von 2 cm durchgefu¨hrt werden kann.
• Fu¨r die Vinylacetatbildung wird ebenfalls eine Wa¨rmeleitfa¨higkeit von 0,08 W/mK
sowie ein Rohrdurchmesser von 2 cm angenommen. Hier erha¨lt man unter Verwen-
dung der in Tabelle 3.11 aufgefu¨hrten Parameter eine Temperaturu¨berho¨hung von
181◦C im Rohrbu¨ndelreaktor. Auch diese Temperaturu¨berho¨hung ist fu¨r eine siche-
re Verwendung des Katalysators im Rohrbu¨ndelreaktor zu hoch. Allerdings basiert
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dieser Wert auf einem Katalysator mit einem im Vergleich zum derzeitigen techni-
schen Katalysator erho¨hten Edelmetallgehalt. Der derzeitig großtechnisch verwen-
dete Katalysator fu¨hrt aufgrund einer geringeren Reaktionsgeschwindigkeit zu einer
berechneten U¨bertemperatur von 86◦C. Diese U¨berho¨hung ist wa¨rmetechnisch und
sicherheitstechnisch handhabbar [46].
Die Temperaturu¨berho¨hung in Katalysatorschichten la¨sst sich analog der U¨berho¨hung im
Rohrbu¨ndelreaktor bestimmen (s. Gleichung 3.27).
• Die Epoxidation von Propen fu¨hrt unter Verwendung einer Wa¨rmeleitfa¨higkeit
von 0,52 W/mK fu¨r eine Katalysatorschichtdicke von 500 µm zu einer Tempe-
raturu¨berho¨hung in der Katalysatorschicht von 0,4◦C. Fu¨r eine Schichtdicke von
1000 µm erho¨ht sich dieser Wert auf 1,6◦C. Dies folgt aus der Abha¨ngigkeit der
Temperaturu¨berho¨hung vom Quadrat der Schichtdicke.
• Die langsamere Acetoxylierung fu¨hrt selbst fu¨r Schichtdicken von 1000 µm nur
zu einer Temperaturu¨berho¨hung von 0,8◦C (Wa¨rmeleitfa¨higkeit der Schicht von
0,19 W/mK). Aus wa¨rmetechnischer Sicht ist hier der Einsatz von Katalysatoren
mit einer erho¨hten Aktivita¨t mo¨glich.
Maximierung der Raumzeitausbeute
Im Weiteren soll eine mo¨gliche Erho¨hung der Raumzeitausbeute diskutiert werden.
Fu¨r die Optimierung des Katalysator- bzw. Reaktorvolumens kann nicht die modifizierte
Verweilzeit als Vergleichskriterium verwendet werden. Hierfu¨r ist die Raumzeitausbeute
die geeignete Gro¨ße. Sie ist definiert als erzeugte Produktmenge pro Reaktorvolumen und
Zeiteinheit (apparatebezogene Raumzeitausbeute RZAR) bzw. pro Katalysatorvolumen
und Zeiteinheit (katalysatorbezogene Raumzeitausbeute RZAKat). Die beiden genannten
Raumzeitausbeuten lassen sich direkt ineinander umwandeln:
RZAR =
VKat
VR
·RZAKat. (3.46)
Fu¨r die Wirtschaftlichkeit von Mikrostrukturreaktoren ist die apparatebezogene Raumzeit-
ausbeute RZAR (hier wird das gesamte Apparatevolumen, nicht nur das Katalysatorvolu-
men betrachtet) die wesentliche Gro¨ße.
Die Abha¨ngigkeit der apparatebezogenen Raumzeitausbeute von der Katalysatorschicht-
dicke und der Reaktionsgeschwindigkeit la¨sst sich aus Gleichung 3.46 ableiten.
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Fu¨r einen Mikrostrukturreaktor mit Katalysatorbeschichtung gilt folgende Beziehung.
RZAR =
VKat
VR
·RZAKat = δ · AR
VR
·RZAKat (3.47)
RZAKat = f(X) · r0︸ ︷︷ ︸ ·S(X) · ρSchicht ·Mi (3.48)
f(X) · r0 = r = X · c0
τmod
(3.49)
Die katalysatorbezogene Raumzeitgeschwindigkeit des Produktes ist abha¨ngig von der Ein-
gangskonzentration, der modifizierten Verweilzeit sowie Umsatzgrad und Selektivita¨t. Der
Zusammenhang zwischen Umsatzgrad X und der modifizierten Verweilzeit ist dabei je-
doch abha¨ngig von der Reaktionsordnung n. Aus diesem Grund wird nachfolgend zwischen
Reaktionen 0. und 1. Ordnung unterschieden.
0. Ordnung: X =
k · τmod
c0
1. Ordnung: X = 1− exp (−k · τmod)
Durch Auflo¨sen nach τmod und Einsetzen in 3.49 ergibt sich fu¨r r:
0. Ordnung: r = k,
1. Ordnung: r = − X · k · c0
ln(1−X) .
Damit la¨sst sich fu¨r eine Reaktion 0. bzw. 1. Ordnung die apparatebezogene Raumzeitaus-
beute fu¨r den Fall, dass keine Stofftransportlimitierung vorliegt, folgendermaßen berechnen:
0. Ordnung: RZAR = δ · AR
VR
· S · k · ρSchicht ·Mi, (3.50)
1. Ordnung: RZAR = δ · AR
VR
·
(
− X
ln(1−X)
)
· S · k · c0 · ρSchicht ·Mi. (3.51)
Im Falle von Stofftransportlimitierung muss das Wirkungsgradkonzept angewendet werden:
RZAKat,mL = η ·RZAKat,oL. (3.52)
Angenommen wird nachfolgend eine vom Katalysatorwirkungsgrad unabha¨ngige Selekti-
vita¨t. Dies muss fu¨r jeden Fall jedoch separat gepru¨ft werden.
Im Fall starker Stofftransportlimitierung gilt
η =
1
φ
. (3.53)
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φ, der sogenannte Thiele-Modul ist definiert als
φ = δ ·
√√√√k · cn−1
Deff
. (3.54)
Fu¨r die verschiedenen Reaktionsordnungen ergeben sich im Falle starker Stofftransportli-
mierung die folgenden Gleichungen zur Berechnung der apparativen Raumzeitausbeute.
0. Ordnung: RZAR =
AR
VR
·
√
k ·Deff · c0 · ρSchicht ·Mi (3.55)
1. Ordnung: RZAR =
AR
VR
· (− X
ln(1−X)) ·
√
k ·Deff · c0 · ρSchicht ·Mi (3.56)
Aus den abgeleiteten Gleichungen lassen sich Maßnahmen zur Erho¨hung der apparatebe-
zogenen Raumzeitausbeute diskutieren.
• Fu¨r Schichtdicken, bei denen keine Limitierung durch Porendiffusion vorliegt, ist die
apparatebezogene Raumzeitausbeute sowohl fu¨r eine Reaktion 0. Ordnung als auch
fu¨r eine Reaktion 1. Ordnung direkt proportional zum Produkt aus Katalysator-
schichtdicke und Geschwindigkeitskonstante der Reaktion. Der Diffusionskoeffizient
geht in diesem Fall nur indirekt in die apparatebezogene Raumzeitausbeute ein. Er
ist maßgeblich fu¨r die maximale Schichtdicke, ab der Limitierung durch Porendiffusi-
on eintritt (s. Gleichung 3.9). Unter der Annahme der gleichen Pra¨parationsmethode
und einer Schichtmorphologie, die unabha¨ngig von der Schichtdicke ist, kann allein
durch Erho¨hung der Schichtdicke bis zur beginnenden Stofftransportlimitierung die
Raumzeitausbeute linear erho¨ht werden (s. Gleichungen 3.50 und 3.51).
• Im Falle starker Limitierung ist die apparatebezogene Raumzeitausbeute proportio-
nal zur Wurzel der Geschwindigkeitskonstante und unabha¨ngig von der Schichtdicke.
In diesem Fall wirkt sich der Diffusionskoeffizient direkt auf die Raumzeitausbeute
aus. Durch Pra¨paration von Schichten mit erho¨hter Porosita¨t la¨sst sich der Diffusi-
onskoeffizient erho¨hen und damit lassen sich auch ho¨here Schichtdicken bei gleicher
oder geringerer Limitierung zuga¨nglich machen. Allerdings wird sich durch Einsatz
von dickeren Schichten ho¨herer Porosita¨t die Aktivmasse weniger stark erho¨hen als
die Erho¨hung der Schichtdicke erwarten la¨sst. Dies schra¨nkt die mo¨gliche Erho¨hung
der Raumzeitausbeute deutlich ein.
• Eine andere Einflussmo¨glichkeit zur Erho¨hung der Raumzeitausbeute ist der Einsatz
von aktiveren Katalysatoren mit ho¨heren Geschwindigkeitskonstanten. Um an der
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Grenze zur Porendiffusionslimitierung (φ=1) zu bleiben, muss nach Gleichung 3.54
bei einer Erho¨hung der Geschwindigkeitskonstante um den Faktor 100 die Schichtdi-
cke um den Faktor 10 reduziert werden. Diese Auslegungsregel wird auch als “Desi-
gning near the edge of diffusion limitation” bezeichnet. Gema¨ß Gleichung 3.50 bzw.
Gleichung 3.51 fu¨hrt dies zu einer Erho¨hung der apparatebezogenen Raumzeitaus-
beute um den Faktor 10. Dies gilt jedoch nur, wenn das Reaktordesign (AR/VR) kon-
stant bleibt und keine Anpassung aufgrund eines vera¨nderten Wa¨rmemanagements
notwendig wird.
In Bereichen starker Diffusionslimitierung, mit einem Wirkungsgrad η unterhalb von
30%, wird bei einer Erho¨hung der Geschwindigkeitskonstanten um den Faktor 100
die Schichtdicke unvera¨ndert gelassen. Da allerdings in Geichung 3.55 und Gleichung
3.56 die Raumzeitausbeute proportional zur Wurzel der Geschwindigkeitskonstante
ist, steigt auch in Bereichen starker Porendiffusionslimitierung die Raumzeitausbeute
nur um den Faktor 10 bei Erho¨hung der Geschwindigkeitskonstante um den Faktor
100.
• Eine weitere Mo¨glichkeit zur Erho¨hung der Raumzeitausbeute liegt in der Erho¨hung
der Eingangskonzentration. Fu¨r den Fall, dass keine Stofftransportlimitierung vor-
liegt, muss auch hier Gleichung 3.54 beachtet werden. Hier geht die Reaktionsord-
nung ein, was zu einer Fallunterscheidung fu¨hrt. Fu¨r eine Reaktion 0. Ordnung ergibt
sich eine Chance fu¨r eine deutliche Erho¨hung der Raumzeitausbeute: Da die Konzen-
tration im Nenner des Bruches in Gleichung 3.54 steht, kann bei einer Erho¨hung der
Eingangskonzentration um den Faktor 10 gleichzeitig die Schichtdicke um den Faktor√
10 erho¨ht werden. Dies fu¨hrt zu einer Erho¨hung der Raumzeitausbeute um etwa
den Faktor
√
10. Fu¨r eine Reaktion 1. Ordnung fu¨hrt eine Erho¨hung der Eingangs-
konzentration um den Faktor 10 direkt zu einer Erho¨hung der Raumzeitausbeute um
den Faktor 10.
Im Falle starker Stofftransportlimitierung fu¨hrt eine Erho¨hung der Konzentration bei
einer Reaktion 1. Ordnung zu einer proportionalen Erho¨hung der Raumzeitausbeute.
Fu¨r eine Reaktion 0. Ordnung dagegen steigt die Raumzeitausbeute proportional zu√
c0.
Starke Porendiffusionslimitierung kann jedoch zu einem Verlust an Selektivita¨t fu¨hren, so
dass der Einsatz von aktiveren Katalysatoren bei gleichzeitiger Verringerung der Schicht-
dicke der vorteilhaftere Weg ist, um trotz einer erho¨hten Raumzeitausbeute weiterhin in
Bereichen ohne Stofftransportlimitierung zu bleiben.
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Es wurde gezeigt, dass die Schichtdicke fu¨r beginnende starke Stofftransportlimitierung
fu¨r die Epoxidation ca. 100 µm betra¨gt. Fu¨r die Vinylacetatbildung betra¨gt der ent-
sprechende Wert ca. 700 µm. In Rohrbu¨ndelreaktoren sind große Teile des Reaktors dem
Wa¨rmeu¨bertragermedium vorbehalten. Dadurch ergibt sich ein Verha¨ltnis VKat/VR von ca.
13%. Entsprechend dazu wa¨ren Schichtdicken im Mikrostrukturreaktor von 500 - 1000 µm
notwendig.
• Die geringe Schichtdicke, die fu¨r die Epoxidationsreaktion ohne Stofftransportlimi-
tierung mo¨glich ist, entspricht einem Verha¨ltnis von Katalysatorvolumen zu Reak-
torvolumen von 2,1. Dies kann durch eine Erho¨hung der Katalysatoraktivita¨t um den
Faktor 100 auf ein Verha¨ltnis von 21 erho¨ht werden. Dieser Wert ist dem entspre-
chenden Verha¨ltnis eines Rohrbu¨ndelreaktors u¨berlegen.
• Das sich mit der Schichtdicke fu¨r einsetzende Stofftransportlimitierung fu¨r
die Vinylacetatbildung ergebende Verha¨ltnis VKat/VR entspricht dem eines
Rohrbu¨ndelreaktors. Dies bedeutet, dass fu¨r 100fach aktivere Katalysatoren
der entsprechende Wandreaktor um den Faktor 10 kleiner sein kann als ein
Rohrbu¨ndelreaktor.
Im Bereich zwischen einem Wirkungsgrad von 95% und 30% kann die Katalysatorschicht
auch bei bestehender Porendiffusionslimitierung weiter zur Erho¨hung der Raumzeitaus-
beute beitragen, da die Umsatzgrade mit Erho¨hung der Katalysatormasse trotzdem noch
steigen.
Steigende Umsatzgrade bei vorliegender Limitierung sind jedoch nur produktiv in Bezug
auf das Zielprodukt, wenn die Selektivita¨t konstant bleibt. Diese ist jedoch, genauso wie
der Umsatzgrad, durch die Diffusion beeinflusst: Ist die Diffusion der Edukte zum aktiven
Zentrum limitierend, so ko¨nnen unspezifische Parallel- und Folgereaktionen auftreten. Dies
reduziert die Selektivita¨t zum Zielprodukt.
Hinsichtlich einer Wa¨rmetransportlimitierung wurde deutlich, dass die Epoxidation von
Propen eine Reaktion ist, die nicht ohne Maßnahmen zur Reduzierung der Reaktions-
geschwindigkeit (und damit auch der Raumzeitausbeute), z.B. Verdu¨nnen des Katalysa-
tors, in Rohrbu¨ndelreaktoren durchgefu¨hrt werden kann. Dieses Verfahren wird also erst
durch die Anwendung eines Mikrostrukturreaktors ermo¨glicht. Hier treten nur Tempera-
turu¨berho¨hungen von 1-2◦C auf. Es wird deutlich, dass der Einfluß des Wa¨rmetransports
aufgrund der sehr kurzen Transportwege in der Katalysatorschicht vernachla¨ssigbar ist.
Hier zeigt sich der Hauptvorteil von katalytisch beschichteten Wandreaktoren.
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Die Produktion von Vinylacetat im Rohrbu¨ndelreaktor ist dagegen mo¨glich, aber eine
weitere Erho¨hung der Katalysatoraktivita¨t oder der Konzentrationen ist aufgrund der be-
rechneten Temperaturu¨berho¨hung nur begrenzt mo¨glich.
Die Diskussion ist bisher rein theoretischer Natur. Da die Herstellung von Vinylacetat
aus Ethen und Essigsa¨ure jedoch ein wirtschaftlich genutztes Verfahren ist, bietet sich die
Mo¨glichkeit, die in dieser Arbeit mit Katalysatorschichten ermittelten Raumzeitausbeuten
mit Literaturdaten zu vergleichen, um eine weitergehende Bewertung des Mikrostruktur-
reaktors im Vergleich zum Rohrbu¨ndelreaktor durchzufu¨hren.
In [16] wird als Raumzeitausbeute des Rohrbu¨ndelreaktors ein Wert von 0,2-1,0 kgVAM/lRh
angegeben. Weiterhin ist die Gasbelastung mit 2-4 m3/lKath bei einem Ethenanteil von
50 Vol% angegeben. Aus dem Ethenumsatzgrad von 8-10% sowie der Selektivita¨t zu
Vinylacetat von 94% la¨sst sich die Konzentration und damit der Massenstrom an Vi-
nylacetat pro Liter Katalysator, also die katalysatorbezogene Raumzeitausbeute, berech-
nen. Dies ermo¨glicht unter Verwendung von Gleichung 3.46 die Ermittlung des Volumen-
verha¨ltnisses von Katalysator und Reaktor. Es ergibt sich ein Wert von 0,41 m3Kat/m
3
R.
Hierbei ist jedoch nicht klar, was in der Raumzeitausbeute des Reaktors beru¨cksichtigt ist
(Wa¨rmeu¨bertragerteil, Rohrwand). Der sich ergebende Wert ist sehr hoch (s. Tabelle 3.10),
kommt der reinen Schu¨ttdichte des Vinylacetatkatalysators von 0,5 m3Kat/m
3
Rohr sehr nahe
und la¨sst damit den Schluß zu, dass die ermittelte Raumzeitausbeute der katalysatorbezo-
genen Raumzeitausbeute entspricht.
Die effektive mittlere Reaktionsgeschwindigkeit im konventionellen Rohrbu¨ndelreaktor
la¨sst sich durch Anwendung von Gleichung 3.48 aus den Daten nach [16] ebenfalls be-
stimmen (s. Tabelle 3.12).
Weitere Untersuchungen zur Vinylacetatsynthese in Mikrostrukturreaktoren wurden in [19]
durchgefu¨hrt. Hier wurden vergleichbare Katalysatoren verwendet wie in dieser Arbeit,
weshalb die dort angegebenen Daten direkt mit den hier ermittelten Raumzeitausbeuten
verglichen werden ko¨nnen.
Tabelle 3.12 fasst die aus [16] und aus [19] bestimmten Reaktionsparameter zusammen und
stellt sie den im Rahmen dieser Arbeit ermittelten Werten gegenu¨ber.
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Tabelle 3.12: Auswertung von Literaturdaten zur Vinylacetatsynthese
Rohrbu¨ndel Rohrbu¨ndel Wandkatalysator Wandkatalysator
(nach [16]) (nach [19]) (nach [19]) nach Kapitel 5.5.2
0,56 Ma% Pd 2,5 Ma% Pd 2,5 Ma% Pd
1,1 Ma% Au 1,75 Ma% Au
GHSV / m3Gas/lKath 2 9,8 7,2 9,2
Konz. Ethen / Vol% 50 49,2 49,2 49,8
RZAKat / kgVAM/lKath 0,49 0,43 1,68 1,36
VKat/VR / m
3
Kat/m
3
R 0,41 - - -
reff / mol/kgKath 9,5 8,4 23,8 19,2
Es zeigt sich, dass die Daten fu¨r einen Wandreaktor auf Basis von [19] sowie die in
dieser Arbeit ermittelten Daten gut u¨bereinstimmen. Sie zeigen gegenu¨ber den beiden
Rohrbu¨ndelreaktoren eine deutlich erho¨hte katalysatorbezogene Raumzeitausbeute im Mi-
krostrukturreaktor. Dies ist auf erho¨hte Edelmetallkonzentrationen zuru¨ckzufu¨hren, die
nur im Mikrostrukturreaktor wa¨rmetechnisch beherrscht werden ko¨nnen. Mo¨glicherweise
tra¨gt auch die Wandbeschichtung selber zu einer guten Dispersita¨t der Edelmetalle und
damit zu einer hohen katalysatorbezogenen Raumzeitausbeute bei.
Auf Basis der ermittelten katalysatorbezogenen Raumzeitausbeute la¨sst sich unter Ver-
wendung der Daten aus Tabelle 3.10 die apparatebezogene Raumzeitausbeute bestimmen.
Es ergibt sich hier ein Wert von 130,1 kgVAM/m
3
Rh. Diese Daten besta¨tigen die schon er-
sichtlichen ho¨heren Reaktionsgeschwindigkeiten.
Die Temperaturu¨berho¨hung, die sich im großtechnischen Maßstab einstellten wu¨rde, liegt
fu¨r die gegebenen Parameter (effektive Reaktionsgeschwindigkeit nach [16]) fu¨r ein Rohr
mit dem Durchmesser 2 cm bei 86◦C (nach Gleichung 3.25).
Diagramm 3.26 zeigt die erzielbaren Raumzeitausbeuten in Abha¨ngigkeit der effektiven
Reaktionsgeschwindigkeit fu¨r Reaktoren mit unterschiedlichen Katalysatorschichtdicken.
Zum Vergleich sind die im Rohrbu¨ndelreaktor nach [16] erzielbare Raumzeitausbeute und
die in den eigenen Messungen erzielte Raumzeitausbeute aufgetragen.
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Abbildung 3.26: Einfluss der Schichtdicke und der Reaktionsgeschwindigkeit auf die erzielbare
apparatebezogene Raumzeitausbeute
Die unter Verwendung eines technischen Katalysators im Rohrbu¨ndelreaktor erzielte
Raumzeitausbeute (schwarzes Viereck) wu¨rde sich mit einer Schichtdicke von 500 µm im
Mikrostrukturreaktor realisieren lassen. Durch eine Erho¨hung der Edelmetallmenge und
der Verwendung eines Wandkatalysators ist bei einer Schichtdicke von 500 µm eine Ver-
doppelung der Raumzeitausbeute mo¨glich. Eine Erho¨hung der Schichtdicke auf 1000 µm
bewirkt eine weitere Erho¨hung der apparatebezogenen Raumzeitausbeute um den Fak-
tor 1,8. Dabei wird - wie schon erla¨utert - deutlich, dass die gleiche apparatebezogene
Raumzeitausbeute, die im Rohrbu¨ndelreaktor erzielt werden kann, auch bereits mit einer
Schichtdicke von 500 µm erreichbar ist. Fu¨r eine Erho¨hung der Raumzeitausbeute ist da-
her entweder eine ho¨here Schichtdicke oder eine deutlich erho¨hte Reaktionsgeschwindigkeit
notwendig.
Abbildung 3.27 zeigt die Abha¨ngigkeit der maximalen Schichtdicke von der Reaktionsge-
schwindigkeit.
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Abbildung 3.27: Einfluss der der Reaktionsgeschwindigkeit auf die maximale Schichtdicke zum
Ausschließen von Stofftransportlimitierung
Hierbei wird deutlich, dass fu¨r die Vinylacetatbildung eine deutliche Erho¨hung der Re-
aktionsgeschwindigkeit mo¨glich ist, ohne dass eine Limitierung durch Stofftransport auf-
tritt. Auch eine Erho¨hung der Schichtdicke ist mo¨glich, jedoch werden hier bei zu hohen
Schichtdicken mechanische Instabilita¨ten auftreten. Um aktivere Katalysatoren auch im
Rohrbu¨ndelreaktor einsetzen zu ko¨nnen, muss die Temperaturu¨berho¨hung verringert wer-
den. Dies kann beispielsweise durch eine weitere Verringerung des Rohrdurchmessers er-
folgen. Gleichzeitig wa¨re jedoch auch eine Verringerung der Gro¨ße der Katalysatorpellets
notwendig. Dies wiederum wu¨rde zu einem erho¨hten Druckverlust fu¨hren.
Druckverlust
Ein Ansatz zur Verringerung von Stoff- und Wa¨rmetransportlimitierungen kann im Falle
des Festbettkatalysators die Verringerung des Durchmessers der Katalysatorpartikel sein.
Dabei erho¨ht sich jedoch der Stro¨mungswiderstand mit abnehmendem Durchmesser. Der
entstehende Druckverlust u¨ber den Rohrbu¨ndelreaktor kann u¨ber die Ergun-Gleichung [63]
berechnet werden.
dp
dl
= 150 · (1− )
2
3
· η ·G
ρ · d2P
− 1, 75 · 1− 
3
· G
2
ρ · dP (3.57)
G = u · ρ (3.58)
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dp
dl
= 150 · (1− )
2
3
· η · uL
d2P
− 1, 75 · 1− 
3
· ρ · u
2
L
dP
(3.59)
Auch bei der Durchstro¨mung von Wandreaktoren mit katalytischer Beschichtung entsteht
ein Druckverlust u¨ber den Reaktor. Dieser kann mit dem Hagen-Poisseuillesche Gesetz
berechnet werden:
∆p
l
=
32 · uL · η
d2H
,
dH =
4 · A
U
.
Um die Raumzeitausbeute von Mikrostrukturreaktoren zu erho¨hen, kann nicht nur die
Katalysatorschichtdicke erho¨ht werden, sondern es ko¨nnen auch die Stro¨mungskana¨le in
ihrem Querschnitt verringert werden. Dies fu¨hrt jedoch a¨hnlich wie die Verkleinerung
von Katalysatorpellets im Rohrbu¨ndelreaktor zu einem erho¨hten Druckverlust u¨ber den
Reaktor.
In Abbildung 3.28 ist die Abha¨ngigkeit des Druckverlustes pro Meter Reaktorla¨nge von
der Leerrohrgeschwindigkeit u dargestellt. Dabei sind die Viskosita¨t und die Dichte fu¨r
Stickstoff bei 200◦C zur Berechnung verwendet worden.
Abbildung 3.28: Abha¨ngigkeit des Druckverlustes von der Durchstro¨mungsgeschwindigkeit
Hier wird deutlich, dass Wandreaktoren mit einer Spaltweite von 500 bzw. 1000 µm bei
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jeder Leerrohrgeschwindigkeit einen deutlich geringeren Druckverlust pro Meter erzeugen
als ein Rohrbu¨ndelreaktor mit Katalysatorpellets eines typischen Durchmessers von 5 mm.
Es zeigt sich auch, dass die Mo¨glichkeit der Verringerung der Porendiffusionslimitierung
durch eine Verringerung der Partikelgro¨ße in Rohrbu¨ndelreaktoren begrenzt ist, da der
Druckverlust erheblich ansteigt. Eine Partikelgro¨ße von 200 µm, was einer typischen
Dicke der aktiven Schale bei Schalenkatalysatoren entspricht, fu¨hrt im Vergleich mit
dem konventionellen Betrieb zu sehr hohen Druckverlusten (u¨bliche Partikelgro¨ßen von
>1 mm) schon bei geringen Leerrrohrgeschwindigkeiten (1 bar/m bei uL = 1 m/s). U¨bliche
Betriebsbereiche fu¨r heterogen katalysierte Gasphasenreaktionen im Rohrbu¨ndelreaktor
sind Leerrohrgeschwindigkeiten von etwa 1 m/s und Druckverluste von etwa 50 mbar/m.
Bei dieser Leerrohrgeschwindigkeit sind fu¨r Mikrostrukturreaktoren die sich ergebenden
Druckverluste immer geringer als fu¨r Rohrbu¨ndelreaktoren.
3.5.3 Wirtschaftliche Bewertung
Die wirtschaftliche Bewertung von Mikrostrukturreaktoren wird am Beispiel der Vi-
nylacetatherstellung durchgefu¨hrt. Hierzu existieren Vergleichsdaten von herko¨mmlichen
Rohrbu¨ndelreaktoren. In den vorherigen Kapiteln wurde gezeigt, dass diese Reaktion hin-
sichtlich einer Erho¨hung der Raumzeitausbeute in Rohrbu¨ndelreaktoren bereits limitiert
ist. Dagegen liegt in Mikrostrukturreaktoren keine Wa¨rmetransportlimitierung vor und es
besteht Potential fu¨r den Einsatz aktiverer Katalysatoren.
Die Syntheseroute fu¨r Propenoxid aus Propen und Wasserstoffperoxid ist in der Gasphase
aufgrund der sehr hohen Exothermie nur im Mikrostrukturreaktor mo¨glich. Hier gibt es
keine Vergleichsmo¨glichkeiten hinsichtlich des Prozesses. Allenfalls herko¨mmliche Herstel-
lungsverfahren fu¨r Propenoxid ko¨nnten hinsichtlich ihres wirtschaftlichen Potentials mit
der Synthese im Mikrostrukturreaktor verglichen werden. Ein wesentlicher Nachteil der
Herstellung von Propenoxid mit gasfo¨rmigem Wasserstoffperoxid ist die geringe Selekti-
vita¨t von Wasserstoffperoxid zum Zielprodukt bei den gewa¨hlten Reaktionsbedingungen
(s. Abbildung 3.14). Daher ist dieses Verfahren im jetzigen Entwicklungsstand unwirt-
schaftlich.
Die wirtschaftliche Bewertung soll auf Basis von Investitionskosten und Betriebskosten
durchgefu¨hrt werden.
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Investitionskosten
Stahlmengen Bisher wurde deutlich, dass bei einem Mikrostrukturreaktor mit Wandka-
talysator Schichtdicken in einer Gro¨ßenordnung von 500 - 2000 µm notwendig sind, um
ein im Vergleich zum Rohrbu¨ndelreaktor gleiches Verha¨ltnis von Katalysatorvolumen zu
Reaktorvolumen und somit eine gleiche Apparategro¨ße zu erhalten. Dies gilt bei gleicher
Aktivita¨t des Katalysators und gleichen Reaktionsbedingungen im Rohrbu¨ndelreaktor und
im Wandreaktor. Bereits in Kapitel 3.5.1 wurde die modifizierte Verweilzeit als geeignete
Auslegungsbasis fu¨r den Vergleich von Reaktoren eingefu¨hrt. Fu¨r die Vinylacetatsynthese
wird in [16] eine GHSV von 2-4 m3/lKath angegeben. Dies entspricht einer modifizierten
Verweilzeit von 0,12-0,3 kgKath/m
3.
• Typische Rohrbu¨ndelreaktoren bestehen aus etwa 10.000 Rohren mit einem Innen-
durchmesser von 2,5 cm sowie einer La¨nge von 5 m. Daraus ergibt sich ein Innenvo-
lumen von 24,5 m3. Bei einem Feststoffanteil von 40% ergibt dies ein Katalysator-
volumen von 9,8 m3. Ein solcher Reaktor hat typischerweise ein Verha¨ltnis VKat/VR
von 12-15% sowie ein Verha¨ltnis mR/VKat von 10 t/m
3 [64].
• Um einen Wandreaktor mit einem Rohrbu¨ndelreaktor zu vergleichen, mu¨ssen in bei-
den Reaktoren gleiche Produktionsmengen erzielt werden. Bei Verwendung eines Ka-
talysators gleicher Aktivita¨t fu¨hrt dies fu¨r eine Schichtdicke von 500 µm zu einer
notwendigen Fla¨che von 19.600 m2. Die hierfu¨r notwendige Stahlmenge ergibt sich
aus der Reaktorgeometrie. Angenommen wurde hier eine Plattendicke von 2 mm.
Damit ergibt sich ein Verha¨ltnis mR/VKat von 39 t/m
3. Durch eine Erho¨hung der
Schichtdicke auf 1000 µm reduziert sich die beno¨tigte Stahlmenge auf 20 t/m3 (Ver-
wendung von rostfreiem Stahl 316L [16], Typ 1.4571, Dichte: 7950 kg/m3 [65]).
Das ergibt fu¨r ein Katalysatorvolumen von 9,8 m3 (gleiche Katalysatoraktivita¨t) eine
Stahlmasse von 382 t bei einer Schichtdicke von 500 µm. Bei Einsatz eines aktiveren
Katalysators (s. Tabelle 3.12) mit einer katalysatorbezogenen Raumzeitausbeute von
1,36 kgVAM/lKath reduziert sich das Katalysatorvolumen bei gleicher Produktionsleis-
tung auf 3,5 m3 und damit die beno¨tigte Stahlmasse auf 136,5 t.
Die beno¨tigte Stahlmasse wird erheblich von der Dicke der Reaktorplatten beeinflusst.
Letztere ist wiederum abha¨ngig von der gewa¨hlten Konstruktion fu¨r die gegebenen
Reaktionsbedingungen, insbesondere von Temperatur, Druck und der Wa¨rmeto¨nung
der betreffenden Reaktion. Auch das Material und seine Besta¨ndigkeit fließen in die
Auslegung der Plattendicke ein.
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Es zeigt sich, dass auch aktivere Katalysatoren im Vergleich zu herko¨mmlichen Kata-
lysatoren in Rohrbu¨ndelreaktoren noch zu deutlich erho¨hten Stahlmengen fu¨r einen mi-
krostrukturierten Wandreaktor fu¨hren. Vergleichbare Stahlmengen lassen sich mit einer
katalysatorbezogenen Raumzeitausbeute von 1,9 kgVAM/lKath erzielen.
Entwicklung Um die Kosten fu¨r die Entwicklung und Fertigung von Wandreaktoren
zu senken und von bestehenden Erfahrungen zu profitieren, besteht die Mo¨glichkeit auf
herko¨mmliche Plattenwa¨rmetauscher zuru¨ckzugreifen. Diese ko¨nnen in der Zahl der Plat-
ten und den Abmessungen in weiten Grenzen flexibel aufgebaut werden. Die Grenzen liegen
dabei bei Fla¨chen von 1400-1600 m2/Apparat, die Kosten liegen in einer Gro¨ßenordnung
von 300-400 Euro/m2 [66]. Damit wa¨ren Kosten von bis zu 640.000 Euro/Apparat zu er-
warten.
Um die Produktionsleistung eines Rohrbu¨ndelreaktors in solchen Apparaten zu realisieren,
wa¨ren unter Beru¨cksichtiung einer Jahresproduktionsleistung von 150.000 t/a bei einer
Katalysatoraktivita¨t von 1,36 kgVAM/lKath (s. Tabelle 3.12) sowie 8000 Betriebsstunden
eine Fla¨che von 27.574 m2 und damit etwa 17 Apparate mit einer Schichtdicke von 500 µm
notwendig. Dies wu¨rde zu Kosten von 11 Millionen Euro fu¨hren.
Im Vergleich dazu kostet ein Rohrbu¨ndelreaktor mit einer Kapazita¨t von 150.000 t/a etwa
3 Mio. Euro [64].
Es wird deutlich, dass beim Einsatz derzeitiger Katalysatoren ein Mikrostrukturreaktor mit
Wandbeschichtung nicht wirtschaftlich ist. Hier sind deutlich erho¨hte Aktivita¨ten erforder-
lich, um die beno¨tigte Fla¨che zu verringern. Bei einer Erho¨hung der katalysatorbezogenen
Raumzeitausbeute auf einen Wert von 4 kgVAM/lKath ergeben sich vergleichbare Reaktor-
kosten.
Im Bereich von Massenchemikalien machen allerdings die Investitionskosten nur einen ge-
ringen Teil der Gesamtkosten aus. Fu¨r Vinylacetat liegen die Reaktorkosten bei etwa 10%
der Kosten fu¨r das Equipment. Der Hauptanteil der Kosten liegt bei den Rohstoffen. Hier
wu¨rden selektivere Katalysatoren weitere Vorteile bringen.
Betriebskosten
Die Mo¨glichkeit aufgrund geringer U¨bertemperaturen ho¨here Umsatzgrade im Wandreak-
tor zu erzielen und dabei vergleichbare Selektivita¨ten zu erreichen, ermo¨glicht die Verrin-
gerung der Recycle-Kosten fu¨r nicht umgesetzte Edukte. Bei gleichem Umsatzgrad ho¨here
Selektivita¨ten zu erzielen, verringert die Rohstoffkosten.
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Die geringeren U¨bertemperaturen begru¨nden die erho¨hte Lebensdauer des Katalysators in
einem Wandreaktor. Die thermische Beanspruchung und damit die Sinterung der Edelme-
talle wird verringert und damit die Lebensdauer des Katalysators bis zum notwendigen
Austausch im Wandreaktor gegenu¨ber einem Rohrbu¨ndelreaktor verla¨ngert.
Fu¨r die derzeit konzipierten Wandreaktoren liegen noch keine bekannten Konzep-
te vor, verbrauchte Katalysatoren auszutauschen. Je nach Reaktorkonzept ist hier
ggfs. ein vollsta¨ndiger Reaktoraustausch notwendig. Der Katalysatoraustausch in
Rohrbu¨ndelreaktoren ist seit Jahrzehnten Routine und effizient mo¨glich.
Katalysatoreinbringung Die Aufbringung des Katalysators kann beispielsweise wie in
dieser Arbeit beschrieben durch die Spritztechnik erfolgen. Diese ist automatisierbar, je-
doch durch das schrittweise Aufbringen der Katalysatorschicht sehr zeitaufwendig. Je nach
Reaktorkonzept sind andere Einbringungsmo¨glichkeiten denkbar. So ko¨nnte u¨ber einen
Dipcoating-Prozeß der Katalysator als Washcoat aufgebracht werden. Hier sind jedoch
fu¨r ein gleichma¨ßiges Aufbringen die großen Abmessungen der Reaktoren von Nachteil.
Wie bereits im vorhergehenden Absatz erwa¨hnt, machen die Katalysatoraustauschkosten
einen wesentlichen Nachteil von Wandreaktoren aus. Dazu geho¨rt nicht nur die Entfernung
des Katalysators, sondern daneben auch das erneute Auftragen der Katalysatorschicht auf
technische Reaktormodule, sofern diese wiederverwendet werden ko¨nnen.
Beim Austausch des Katalysators kann der Edelmetallanteil des Katalysators durch Recy-
cling wiedergewonnen werden.
Fu¨r sehr preisgu¨nstige Platten bietet sich ein Einwegkonzept an. Dies ist jedoch nur sinnvoll
bei hohen Schrottpreisen und gleichzeitig kostengu¨nstiger Plattenfertigung und Beschich-
tungstechnologie [67].
83
3.5. KONZEPTE FU¨R DEN PRODUKTIONSMASSSTAB
84
KAPITEL 4. ZUSAMMENFASSUNG UND AUSBLICK
4 Zusammenfassung und Ausblick
Nachdem Mikrostrukturreaktoren in den 90er Jahren des 20. Jahrhunderts bevorzugt im
Laborbereich einsetzt wurden, halten diese in den letzten Jahren vermehrt Einzug als
Produktionstechnologie in die chemische und pharmazeutische Industrie, zumeist jedoch
bei Flu¨ssigphasenreaktionen. Prozesse, die der Herstellung von Grundchemikalien dienen,
sind jedoch in der Hauptsache heterogen katalysierte Gasphasenprozesse. Hier werden Ka-
pazita¨ten im Bereich mehrerer hunderttausend Jahrestonnen realisiert. Im Rahmen des
DEMiS R©-Projektes wurde erstmalig untersucht, ob solche hochtonnagigen Produkte auch
in Mikrostrukturreaktoren produziert werden ko¨nnen.
Diese Arbeit knu¨pft an das DEMiS R©-Projekt und die Propenepoxidation an, erweitert
um die Betrachtungen der Acetoxylierung von Ethen zu Vinylacetat. Der Fokus liegt nicht
mehr wie im DEMiS R©-Projekt auf der technischen Machbarkeit, sondern lotet die Gren-
zen des DEMiS R©-Reaktorkonzepts aus und fu¨hrt einen technischen und wirtschaftlichen
Vergleich mit dem Rohrbu¨ndelreaktor durch. Die Grenzen des DEMiS R©-Reaktorkonzepts
hinsichtlich der erreichbaren Raumzeitausbeuten ergeben sich durch eintretende Wa¨rme-
und Stofftransportlimitierungen in der Katalysatorschicht. Die dazu notwendigen Diffusi-
onskoeffizienten und Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten wurden an Katalysatorbeschichtun-
gen experimentell ermittelt. Diese Schichten wurden sowohl durch die Spritztechnologie als
auch durch Rakeln hergestellt.
Das Verha¨ltnis von Katalysatorvolumen zu Reaktorvolumen ist ab Schichtdicken von 500-
1000 µm fu¨r Rohrbu¨ndelreaktor und Wandreaktor gleich.
Die Epoxidation von Propen mit gasfo¨rmigem Wasserstoffperoxid ist eine sehr schnelle
Reaktion. Die Selektivita¨ten bezu¨glich Wasserstoffperoxid sind aufgrund der Parallelreak-
tion der Zersetzung von Wasserstoffperoxid sehr gering. Allerdings findet diese Zersetzung
hauptsa¨chlich am Katalysator und nicht in der Apparatur statt. Optimierungen mu¨ssten
demnach zuna¨chst am Katalysator stattfinden.
Aufgrund der hohen Reaktivita¨t sind die maximal mo¨glichen Schichtdicken, um ei-
ne Limitierung durch Stofftransport auszuschließen, sehr gering. Einflu¨sse durch ei-
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ne Wa¨rmetransportlimitierung sind im Wandreaktor nicht zu erwarten. Im Gegen-
satz dazu, ist die Reaktion mit den gegebenen Reaktionsbedingungen nicht in einem
Rohrbu¨ndelreaktor zu kontrollieren. Rechnerisch la¨sst sich zeigen, dass die entstehende
Wa¨rme im Rohrbu¨ndelreaktor nicht abgefu¨hrt werden kann.
Die Bildung von Vinylacetat aus Ethen und Essigsa¨ure ist eine großtechnisch bereits seit
langem umgesetzte Reaktion. Hier tritt eine Limitierung durch Stofftransport erst ab
Schichtdicken von mehr als 5.000 µm auf. Dieser Wert bezieht sich auf die Komponente
Ethen. Rechnerisch ergibt sich fu¨r Sauerstoff eine Schichtdicke fu¨r beginnende Stofftrans-
portlimitierung von ca. 700 µm. Die U¨bertemperatur kann im Rohrbu¨ndelreaktor zwar
kontrolliert werden, der Einsatz von aktiveren Katalysatoren ist jedoch auch hier nur in
Wandreaktoren mo¨glich.
Bei der Entwicklung aktiverer Katalysatoren muss neben der Erho¨hung der Produktivita¨t
und des Umsatzgrades auf eine Verschiebung der Trajektorien im S-X-Diagramm geachtet
werden. Die Selektivita¨t von Oxidationskatalysatoren nimmt mit zunehmendem Umsatz-
grad u¨blicherweise ab. Daher muss in der Entwicklung neben dem Umsatzgrad auch die
Selektivita¨t beru¨cksichtigt werden.
Die Betrachtung der Wirtschaftlichkeit zeigt, dass Wandreaktoren zum gegenwa¨rtigen
Stand gegenu¨ber Rohrbu¨ndelreaktoren deutlich ho¨here Investitionskosten verursachen.
Dies basiert im wesentlichen auf den deutlich ho¨heren Stahlmengen fu¨r den Wandreak-
tor bezogen auf das Katalysatorvolumen.
Plattenwa¨rmetauscher sind in ihrer Gro¨ße auf etwa 1400-1600 m2 Wa¨rmetauscherfla¨che
limitiert. Daher muss bei vergleichbarer Kapazita¨t mit einem Rohrbu¨ndelreaktor die ver-
gleichbare Katalysatormenge auf mehrere dieser Wandreaktoren verteilt werden, die dann
parallel geschaltet werden. Durch eine Erho¨hung der Katalysatorschichtdicke bei gleicher
Aktivita¨t oder einer Erho¨hung der Katalysatoraktivita¨t bei gleicher Schichtdicke verrin-
gert sich die Anzahl der beno¨tigten Reaktoren und damit die notwendigen Investitions-
kosten. Gleichzeitig kann je nach Reaktion Stofftransportlimitierung auftreten und damit
die Katalysatorschicht nicht mehr vollsta¨ndig genutzt werden. Dies ist insbesondere fu¨r die
Epoxidation von Propen zu erwarten. Zudem ko¨nnen bei Stofftransportlimitierung negati-
ve Einflu¨sse auf die Selektivita¨t zum Zielprodukt auftreten. Alternativ kann die Erho¨hung
der Katalysatormasse im Reaktor durch die Beschichtung der Stege im hier betrachte-
ten Reaktordesign erreicht werden. Dies wu¨rde jedoch gleichzeitig eine A¨nderung des Be-
schichtungsvorganges erfordern. Auch die Verwendung von strukturierten Kana¨len in Plat-
tenwa¨rmetauschern fu¨r die Beschichtung kann zu einer erho¨hten Oberfla¨che und damit zu
86
KAPITEL 4. ZUSAMMENFASSUNG UND AUSBLICK
erho¨hten Umsatzgraden fu¨hren. Ein wesentlicher Punkt fu¨r zuku¨nftige Untersuchungen ist
die Regenerierbarkeit des Katalysators und der Katalysatorplatten. Fu¨r sehr preisgu¨nstige
Platten bietet sich ein Einwegkonzept an. Dies ist jedoch nur bei hohen Schrottpreisen und
gleichzeitig kostengu¨nstiger Plattenfertigung und Beschichtungstechnologie sinnvoll.
Fu¨r die beiden Beispielreaktionen ist zusammenfassend festzustellen, dass vor der Verwen-
dung von Mikrostrukturreaktoren im industriellen Betrieb weitere Katalysatorentwicklun-
gen notwendig sind. Fu¨r die Propenepoxidation heißt dies, dass Katalysatoren mit einer
erheblich erho¨hten Selektivita¨t bezu¨glich des Oxidationsmittels Wasserstoffperoxid entwi-
ckelt werden mu¨ssen. Fu¨r die Vinylacetatsynthese werden Katalysatoren mit einer erho¨hten
Selektivita¨t zur Reduzierung der Rohstoffkosten bzw. einer erho¨hten Aktivita¨t zur Redu-
zierung der Recyclekosten beno¨tigt.
Der entscheidende na¨chste Schritt zum Einsatz von Mikrostrukturreaktoren zur Produk-
tion von Massenchemikalien ist daher eine Fokussierung auf die Katalysatoroptimierung
und die Neuentwicklung von Katalysatoren.
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5 Experimentelle Arbeiten
5.1 Verwendete Katalysatoren
Der fu¨r die Propenepoxidation verwendete Katalysator ist der Katalysator TS-1 (2,7 Ma%
TiO2). Fu¨r die Untersuchungen zur Vinylacetatsynthese wurde nur fu¨r die reaktionstechni-
schen Untersuchungen der Katalysator bestehend aus dem Tra¨ger Bentonit sowie Palladium
und Gold als Aktivkomponenten sowie Kaliumacetat als Promotor verwendet (2,5 Ma%
Palladium und 1,75 Ma% Gold, Kaliumacetatimpra¨gnierung mit ca. 12% KOAc). Da der
Anteil an Edelmetall nur im einstelligen Prozentbereich liegt, ist sein Einfluß auf Diffusion
und Wa¨rmeleitung vernachla¨ssigbar, so dass fu¨r die Messungen zur Wa¨rmeleitung sowie
zur Diffusion der reine Bentonittra¨ger eingesetzt wurde.
5.2 Wandkatalysatoren
5.2.1 Pra¨paration
Die Pra¨paration von Wandkatalysatoren erfolgte auf zwei Wegen. Ein Teil der Beschichtun-
gen wurde mittels der Spritztechnologie hergestellt [68]. Weitere Beschichtungen wurden
durch Rakeln hergestellt. Im Folgenden sollen die beiden Beschichtungsverfahren na¨her
beschrieben werden.
Spritztechnologie Fu¨r die Beschichtung mittels Spritztechnologie wurde das Substrat
abha¨ngig vom zu beschichtenden Katalysator und vom Substratmaterial vorbehandelt.
Die Vorbehandlungsparameter sind in Tabelle 5.1 dargestellt. Durch die Vorbehandlung
wurde vor allem eine gute Benetzbarkeit fu¨r die wa¨ssrige Katalysatorsuspension erreicht.
Im Fall der Aluminiumsubstrate zeigte sich dies in der Verringerung des Kontaktwinkels
von 87◦ fu¨r das unbehandelte Al99,5 auf einen Kontaktwinkel von 45◦ fu¨r das vorbehandel-
te Al99,5. Die Stahlsubstrate zeigten nach der Vorbehandlung einen Kontaktwinkel von 18◦.
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Tabelle 5.1: Substratvorbehandlung
Propenepoxidierung Acetoxylierung
Substrat Al 99,5 Edelstahl 1.4571
Vorbehandlung - Sandstrahlen (Korund, 0,2 mm Ko¨rnung, 3 bar)
Entfetten Viss-Scheuermilch 30 min, Lo¨sung aus 15 g Na2CO3, 25 g Na3PO4 ,
2 g Chelaplex III in 500g H2O
Beizen 12h, HNO3 (3%ig) 30 min, wa¨ssrige Lo¨sung aus 10% HNO3 (65%ig),
3% HF (40%ig)
Passivieren 24h, H2O2 (3%ig) -
Die Katalysatorsuspension zur Beschichtung wurde nach einer Standardrezeptur herge-
stellt. Die genaue Zusammensetzung fu¨r einen Standardansatz zeigt Tabelle 5.2. Als Binder
wurden dabei Natriumsilikatlo¨sung (HSL, 37/40%, Henkel KgaA) sowie Ko¨strosol (2040AS,
Chemiewerk Bad Ko¨stritz GmbH) verwendet.
Tabelle 5.2: Suspensionszusammensetzung
Propenepoxidierung Acetoxylierung
Spritzansatz getrocknet Spritzansatz getrocknet
Wasserglas 0,94 g - -
Ko¨strosol 10,29 g 30% 3,75 g 15%
Wasser 1,40 g - 7,75 g -
Katalysator 7,97 g 70% 8,50 g 85%
Die Homogenisierung erfolgte dabei mit einem Dispergiergera¨t vom Typ Ultraturrax. Zeit
und Intensita¨t lagen pro Ansatz (entsprechend den in Tabelle 5.2 angegebenen Mengen)
bei 1 Minute und 10.000 Umdrehungen/Minute.
Alle Beschichtungen wurden mit Spritzpistolen der Firma Krautzberger durchgefu¨hrt. Im
Falle der Beschichtung fu¨r die Epoxidation von Propen wurde eine Spritzpistole vom Typ
HS25 verwendet, fu¨r die Beschichtungen zur Anwendung in der Acetoxylierung wurde eine
Spritzpistole vom Typ HVLP (high volume low pressure) verwendet. Dabei wurde durch
einen zusa¨tzlichen Luftstrahl die Vernebelung verringert.
Die Beschichtung erfolgte mit den in Tabelle 5.3 angegebenen Parametern.
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Tabelle 5.3: Beschichtungsparameter
Propenepoxidierung Acetoxylierung
Beschichtung
Spritztyp HS25 HS25 HV3 (HVLP)
Spritzdruck / bar 0,5 1,0
Abstand / cm 20 20
Materialfluss / Umdrehungen 3,5 3,5
Du¨se / mm 1,8 1,8
Vorschub / cm/s 10 10
Temperaturbehandlung
Trocknung u¨ber Nacht 1h
Kalzination - 6h bei 250◦C
Die Schicht wurde sukzessive in mehreren Spritzga¨ngen aus Einzelschichten von etwa 50 µm
aufgebaut, wobei zwischen den Spritzga¨ngen auf einer Heizplatte liegend getrocknet wurde.
Die Dicke wurde u¨ber ein Wirbelstrommessgera¨t (Fischerscope) nach DIN EN ISO 2630
[69] ermittelt.
Nach einem abschließenden Trockenprozess wurden die Beschichtungen katalysatorspezi-
fisch nachbehandelt. Diese Parameter sind im unteren Teil von Tabelle 5.3 wiedergegeben.
Rakeln Beim Rakeln wurde die Suspension mit weniger Wasser (0,4 g fu¨r Propenepoxidie-
rung bzw. 7 g fu¨r Acetoxylierung) hergestellt und manuell auf das vorbehandelte Substrat
aufgestrichen. Die Substratvorbehandlung war dabei die gleiche wie bei der Anwendung
der Spritztechnologie.
Einsatzfa¨hige Schichten Fu¨r die reaktionstechnischen Untersuchungen zur Propenepoxi-
dation ist der Katalysator auf Substrate mit einer Abmessung von 2 cm x 10 cm pra¨pariert
worden. Diese Schichten konnten direkt ohne weitere Behandlung verwendet werden. Fu¨r
die Messungen zur Acetoxylierung wurden die Schichten zuna¨chst noch mit einer wa¨ssrigen
Kaliumacetatlo¨sung impra¨gniert, so dass die Kaliumacetatmenge im getrockneten Zustand
ca. 15 Ma% betrug.
Fu¨r den Einsatz in den Wa¨rmeleitfa¨higkeitsmessungen wurden die Schichten unabha¨ngig
vom Katalysatortyp auf Edelstahlsubstrate vom Typ 1.4571 mit einem Durchmesser von
12,5 mm und einer Dicke von 2,5 mm pra¨pariert. Die Bestimmung von Diffusionskoeffizien-
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ten erforderte die Pra¨paration von freitragenden Schichten mit einer Abmessung von etwa
1,5 x 1,5 cm2. Fu¨r diese beiden unterschiedlichen Pra¨parationsmethoden waren die Sus-
pensionszusammensetzungen sowie die Beschichtungs- und Trocknungsparameter identisch
zu den Parametern fu¨r die Beschichtung auf Laborreaktoren.
5.2.2 Charakterisierung
Die erhaltenen Wandkatalysatoren werden mittels verschiedener Analysenmethoden cha-
rakterisiert.
Dichtemessungen Die Materialdichte der Rohmaterialien sowie der Katalysatorschichten
wurde mittels Multipyknometer (Quantachrome) gemessen. Als Messgas wurde hierbei
Helium eingesetzt. Es wurde der Enddruck gemessen, der sich beim Einlassen von Messgas
in ein definiertes Volumen einstellte. Fu¨r die Ermittlung der Dichte einer Probe wurde
diese in den Beha¨lter eingewogen und ihr Volumen ermittelt.
Aus dem ermittelten Volumen der Probe sowie der Einwaage ließ sich jetzt die Dichte
berechnen:
ρ =
mProbe
VProbe
.
Stickstoffsorption Die N2-Sorptionsmessungen wurden mit der Sorptomatic 1990 der
Firma Fisons Instruments durchgefu¨hrt. Die Einwaage betrug abha¨ngig von der Dichte
0,05 - 0,5 g. Vor der Messung wurde die Probe 2 Stunden bei einer Temperatur von 130◦C
im Vakuum ausgeheizt. Nach Anbringen des Dewar-Gefa¨ßes mit flu¨ssigem Stickstoff wurde
die Messung gestartet. Dabei wurde der aufgebrachte Druck des Stickstoffs kontinuierlich
bis zum Sa¨ttigungsdampfdruck erho¨ht. Der Desorptionszweig wurde durch schrittweise
Verringerung des Stickstoffdruckes ermittelt. Aus dieser Methode ergaben sich Adsorpti-
onskurven, deren Verlauf Aussagen u¨ber Mikro- bzw. Mesoporosita¨t der untersuchten Ka-
talysatoren zuließ. Zur Auswertung wurden nur die Sorptionskurven verwendet. Zusa¨tzlich
wurde fu¨r die untersuchten Proben die BET-Oberfla¨che ermittelt.
Quecksilberporosimetrie Die Quecksilberporosimetrie ermo¨glicht die Bestimmung von
Meso- und Makroporen. Grundlage fu¨r diese Messmethode ist die Eigenschaft von Queck-
silber als nichtbenetzende Flu¨ssigkeit. Porenvolumen und Porenverteilung wurden durch
die Auswertung der Menge Quecksilber ermittelt, die in Abha¨ngigkeit vom Druck in die
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Poren gepresst wurde.
Die Untersuchungen wurden mit dem Pascal 140 (Firma Porotec, Niederdruckeinheit) und
dem Porosimeter 2000 (Firma Fison Instruments, Hochdruckeinheit) durchgefu¨hrt. Die Ap-
paratur setzte sich aus einer Hoch- sowie einer Niederdruckeinheit zusammen und deckte
damit einen Bereich von 0,1 - 2000 bar ab. Der damit zuga¨ngliche Porenbereich lag im
Bereich von 3,8 nm - 58 µm.
Haftzugfestigkeit Die Bestimmung der Haftzugfestigkeit der pra¨parierten Schichten er-
folgte in Anlehnung an DIN EN ISO 4624 [70].
Hierzu wurde auf einen quadratischen Stempel der Fla¨che 1 cm2 ein Stu¨ck doppelseitiges
Klebeband aufgebracht. Der Stempel wurde mit der anderen Seite des Klebebandes auf die
Katalysatorschicht aufgeklebt und an einen Federkraftmesser mit einem Meßbereich von
20 N angeha¨ngt. Dieser wurde an einem Stativ eingespannt und die Katalysatorschicht
jetzt mit konstanter Geschwindigkeit nach unten gezogen bis die Schicht entweder vom
Substrat abriss (Adha¨sionsbruch) oder innerhalb der Schicht riss (Koha¨sionsbruch). Die
dazugeho¨rige Kraft F wurde abgelesen und in Relation zur abgerissenen Fla¨che A gesetzt.
Die Haftzugfestigkeit ist definiert als
HZF =
F
A
/ kPa.
Biegeversuch Die Biegefestigkeit der Schichten wurde mittels Drei-Punkt-Biegeversuch
(Mikrobiegeeinrichtung Kammrath & Weiss) am Lehrstuhl fu¨r Verbundwerkstoffe der
TU Chemnitz untersucht. Der quaderfo¨rmige Pru¨fko¨rper hatte dabei Kantenla¨ngen von
48 mm, 10 mm und 2 mm. Messwerte wa¨hrend des Versuches waren die aufgebrachte
Kraft und die dazugeho¨rige Durchbiegung. Mittels einer Digitalkamera wurde der Versuch
dokumentiert. Aus den genannten Daten erfolgte die Erfassung der Durchbiegung bis zum
ersten Rissbeginn sowie bis zum Abplatzen der Katalysatorschicht als Zersto¨rungszustand.
5.3 Ermittlung von Diffusionskoeffizienten
Die Ermittlung von Diffusionskoeffizienten erfolgte unter Verwendung einer Wicke-
Kallenbach-Zelle, die vom Max-Planck-Institut fu¨r Dynamik komplexer technischer
Systeme Magdeburg (Gruppe Physikalisch-Chemische Grundlagen der Prozesstechnik,
Prof. Seidel-Morgenstern) ausgeliehen wurde [71]. Hierbei wurden zwei Kammern durch
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eine freitragende Katalysatorschicht voneinander getrennt. Die zu untersuchenden Schich-
ten wurden entsprechend Kapitel 5.2 pra¨pariert und mit Silikon zwischen die Kammern
der Zelle eingeklebt. Abbildung 5.1 zeigt den Aufbau der Apparatur zur Messung von Dif-
fusionskoeffizienten.
Abbildung 5.1: Anlagenaufbau zur Bestimmung von Diffusionskoeffizienten
Die eine Kammer der Zelle wurde von einem Inertgas, die andere Kammer von dem jewei-
ligen Messgas durchstro¨mt. Die Volumenstro¨me wurden durch Massendurchflussregler der
Firma Brooks kontrolliert. Die Gase diffundierten nun durch die Schicht von der einen zur
anderen Kammer.
U¨ber zwei Nadelventile V1 und V2 wurden die Druckverluste auf beiden Seiten so aus-
geglichen, dass ein Druckgradient in der Zelle vermieden wurde. Dieser ha¨tte zu einer
Verfa¨lschung der Messwerte durch einen konvektiven Beitrag gefu¨hrt. Die Gradientenfrei-
heit wurde u¨ber einen Differenzdruckmesser zwischen den beiden Kammern verfolgt. Der
Anlagendruck wurde u¨ber Druckmessgera¨te der Firma Brooks am Eintritt in die beiden
Kammern gemessen.
Die Analyse der diffundierten Menge an Messgas in die Inertgasseite der Wicke-Kallenbach-
Zelle erfolgte mit einem Massenspektrometer (Hiden) unter Verwendung der Software MA-
Soft. Die Eingangskonzentration des Messgases wurde ermittelt, indem die Eingangs- und
die Analysenleitung kurzgeschlossen wurden.
Die Auswertung der Messungen erfolgte nach Gleichung 5.1.
Deff =
L
pi ·R2 ·
V˙N2 · IMessgas
I0,Messgas − IMessgas (5.1)
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Die La¨nge L entspricht hierbei der Dicke der vermessenen Schicht, der Radius R ist der
Radius des Durchganglochs der verwendeten Wicke-Kallenbach-Zelle. Er hatte einen Wert
von 1,95 mm. Verwendung als Inertgas fand Stickstoff (5.0, Air Liquide). Der Volumen-
strom betrug 147 mln/min.
Die Messungen erfolgten getrennt fu¨r die jeweiligen Reaktionssysteme. Im Fall der Dif-
fusion von Propen wurde bei einer Temperatur von 140◦C gemessen. Diese entsprach der
Reaktionstemperatur der Propenepoxidation. Bei einem Druck von 1,15 bar, welcher damit
dem Reaktionsdruck entsprach, wurden ca. 15 Vol% Propen (2.5, Air Liquide) als Messgas
verwendet.
Die Bestimmung des Diffusionskoeffizienten von Ethen erfolgte bei 1,2 bar da die Feinregu-
lierventile hier konstante Dru¨cke ermo¨glichten. Bei ho¨heren Dru¨cken war jedoch eine starke
Drift zu beobachten. Messgas war hier Ethen (3.5, Air Liquide), das nicht mit zusa¨tzlichem
Stickstoff verdu¨nnt wurde. Messtemperatur (und Reaktionstemperatur) war in diesem Fall
150◦C.
5.4 Ermittlung von Wa¨rmeleitfa¨higkeitskoeffizienten
Die Wa¨rmeleitfa¨higkeit λ von Schichten kann nach dem 1. Fourierschen Gesetz (s. Glei-
chung 3.5) aus der Temperaturleitfa¨higkeit a der Schichten ermittelt werden. Dafu¨r ist die
Kenntnis der Wa¨rmekapazita¨t und der Dichte des Materials notwendig.
Die Messungen von Wa¨rmekapazita¨t und Temperaturleitfa¨higkeit wurden an der Professur
Technische Thermodynamik der TU Bergakademie Freiberg durchgefu¨hrt.
Wa¨rmekapazita¨t Die Bestimmung der Wa¨rmekapazita¨t der Proben erfolgte mittels Dy-
namischer Differenzkalorimetrie (DSC). Dafu¨r wurden Proben des Katalysators mit Binder
verpresst und durch Siebfraktionierung Partikel mit einer Gro¨ße von 250-500 µm abge-
trennt.
Temperaturleitfa¨higkeit Die Messung der Temperaturleitfa¨higkeit a erfolgte mittels der
Laser-Flash-Methode mit einem Gera¨t vom Typ LFA 427. Dabei wurde zuna¨chst die
Temperaturleitfa¨higkeit des Substrates und in einer weiteren Messung die Temperatur-
leitfa¨higkeit von Substrat und Schicht ermittelt .
Das Substrat wurde von unten mit einem kurzen Laserimpuls erhitzt. Auf der Obersei-
te des Substrat-Schicht-Systems ließ sich die Temperatur mit einer IR-Sonde verfolgen.
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Dieser Temperaturverlauf wurde computergestu¨tzt aufgezeichnet und daraus die Tempe-
raturleitfa¨higkeit ermittelt.
Wa¨rmeleitfa¨higkeit Mit der Kenntnis der Wa¨rmekapazita¨t cp und der Dichte ρ
der Katalysatorschicht ließ sich aus der gemessenen Temperaturleitfa¨higkeit a die
Wa¨rmeleitfa¨higkeit λ gema¨ß Gleichung 3.5 ermitteln:
λ = a · ρ · cp.
5.5 Reaktionstechnische Untersuchungen
5.5.1 Gasphasenepoxidation von Propen mit Wasserstoffperoxid
Anlagenaufbau Die Messungen zur Gasphasenepoxidation von Propen mit Wasserstoff-
peroxid wurden in einer kontinuierlichen Stro¨mungsapparatur durchgefu¨hrt (s. Abbildung
5.2).
Abbildung 5.2: Anlagenfliessbild der Stro¨mungsapparatur zur Gasphasenepoxidation von Propen
mit Wasserstoffperoxid
Diese bestand aus einem Verdampfer, in dem das Wasserstoffperoxid (50%ige wa¨ssrige
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Lo¨sung) bei einer Temperatur von 95◦C verdampft wurde. Die Verdampfung erfolgte als
Totalverdampfung mit Stickstoff 5.0 (Air Liquide) als Tra¨gergas. Dieses wurde u¨ber Mas-
sendurchflussregler der Firma Brooks dosiert. Nach dem Verdampfer wurde das Propen
(2.5, Air Liquide) vor dem Reaktor zudosiert. U¨ber ein 6-Port-Ventil konnte das Edukt-
gemisch entweder u¨ber den Reaktor oder alternativ u¨ber einen Bypass direkt in den Kon-
densator geleitet werden. Der Reaktor befand sich in einem Ofen. In der Bypasseinstellung
wurde bei -2◦C in einem Kondensator auskondensiert. Die dann noch gasfo¨rmigen Kom-
ponenten wie O2 sowie CO/CO2 wurden u¨ber einen elektrochemischen Sauerstoffsensor
sowie ein Infrarotspektrometer (BINOS) analysiert. Nach dem Reaktor wurde das Gas-
gemisch teilweise u¨ber einen Gaschromatographen (GC17A, Shimadzu) analysiert: Die
organischen Produkte wurden u¨ber eine Sa¨ule vom Typ FFAP-CP getrennt und u¨ber
einen Flammenionisationsdetektor detektiert. Der Nachweis von Sauerstoff, Kohlendioxid
und Kohlenmonoxid erfolgte nach der Trennung u¨ber eine Sa¨ule vom Typ CP-Sil 5 CB
(60 m x 0,32 mm x 5 µm) und die anschließende Detektion im Wa¨rmeleitfa¨higkeitsdetektor.
Das Temperaturprogramm bestand aus einer 4,5 minu¨tigen Haltezeit bei 45◦C, gefolgt von
einer Heizrampe von 25 K/min auf 180◦C, anschließend folgte eine Haltezeit von 5 min.
Der Detektor wurde bei einer konstanten Temperatur von 180◦C, der Injektor bei 150◦C
gehalten.
Der andere Teil des Gasgemisches wurde wie in der Bypasseinstellung zuna¨chst bei -2◦C
in einem Kondensator auskondensiert, anschließend mittels eines elektrochemischen Sau-
erstoffsensors und eines IR-Spektrometers analysiert.
Durchfu¨hrung der Messungen Generell bestand eine Messung aus zwei Teilen: zuna¨chst
wurden die Eduktgase am Reaktor vorbei u¨ber den Bypass geleitet. Dadurch war neben
der Kontrolle der Verdampfung und der Gaszusammensetzung u¨ber den Gaschromatogra-
phen auch die Ermittlung der Wasserstoffperoxidzersetzung in der Anlage (ohne Reaktor)
mittels des elektrochemischen Sauerstoffsensors mo¨glich. Diese Zersetzung wurde in [54]
untersucht.
Bei Konstanz der Messwerte wurde das Gasgemisch auf den Reaktor umgeschaltet. Da-
bei gab es neben der Produktanalytik (Nachkanal, Ventil A geo¨ffnet) die Mo¨glichkeit, die
Gaszusammensetzung vor dem Reaktor (Vorkanal, Ventil B geo¨ffnet) mittels des Gaschro-
matographen zu analysieren.
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Messungen Die Standardeinstellungen sind in Tabelle 5.4 angegeben.
Tabelle 5.4: Standardeinstellungen zur Epoxidation von Propen
Schichtdicke 500 µm
Verdampfertemperatur 98◦C
Ofentemperatur (Reaktortemperatur) 140◦C
Kondensatortemperatur -2◦C
Anlagendruck 1,15 bar
H2O2-Konzentration, Gasphase 5 Vol%
Propenkonzentration 15 Vol%
H2O-Konzentration 10 Vol%
Stickstoffkonzentration 70 Vol%
τmod 0,3 gKats/ml
Fu¨r den Einsatz in der Propenepoxidation wurden beschichtete Reaktorplatten verwendet.
Die rechteckigen Katalysatorplatten hatten Abmessungen von 3 cm x 10 cm und sind in
Abbildung 5.3 dargestellt.
Abbildung 5.3: Standardplatten zur Verwendung in der Propenepoxidation
Schichtdicke und Schichtla¨nge variierten je nach Ziel der Untersuchungen.
• Schichtdickenvariation
Die Variation der Schichtdicke erfolgte bei einer konstanten modifizierten Verweilzeit.
Hierzu wurde der Volumenstrom konstant gehalten, um eine verweilzeitabha¨ngige
Wasserstoffperoxidzersetzung auszuschliessen. Um die modifizierte Verweilzeit kon-
stant zu halten, musste auch die Katalysatormasse konstant gehalten werden.
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Dies ließ sich bei einer Erho¨hung der Schichtdicke nur durch eine entsprechende
Verku¨rzung der Schichtla¨nge erreichen. Die Schichtdicke wurde im Bereich von 150 -
1264 µm variiert, die modifizierte Verweilzeit betrug konstant 0,03 s/gKatml. Die
Reaktionstemperatur lag bei 140◦C und die Konzentrationen der Reaktionskompo-
nenten entsprachen denen der Standardeinstellungen.
• Konzentrationsvariation
Weitere Messungen wurden bei variablen Propenkonzentrationen durchgefu¨hrt. Da-
bei wurde die Konzentration von Wasserstoffperoxid bei 5 Vol% gehalten und die
Konzentration von Propen zwischen 1,25 Vol% und 20 Vol% variiert. Stickstoff
wurde als Tra¨gergas eingesetzt. Diese Messungen wurden bei einer Verweilzeit von
0,03 s/gKatml sowie einer Schichtdicke von 500 µm durchgefu¨hrt.
• Temperaturvariation
Die Variation der Reaktortemperatur ließ sich durch eine entsprechende A¨nderung der
Ofentemperatur erreichen. Die Messungen wurden bei den Standardgaszusammenset-
zungen durchgefu¨hrt, die Temperatur dabei von 100◦C - 180◦C variiert. Die Katalysa-
torschichtdicke betrug 500 µm und die modifizierte Verweilzeit lag bei 0,03 s/gKatml.
Auswertung Die Auswertung der Epoxidationsuntersuchungen erfolgte hinsichtlich Um-
satzgrad, Selektivita¨t und Raumzeitausbeute. Hierzu wurden die mittels Gaschromatogra-
phie gemessenen Konzentrationen sowie die gemessenen Sauerstoff- und Kohlendioxidkon-
zentrationen verwendet.
Der Propen-Umsatzgrad berechnete sich aus der Fla¨che der Eingangskonzentration an Pro-
pen und der Fla¨che des nicht-umgesetzten Propens. Die Eingangskonzentration wurde hier
aus den Fla¨chen der gebildeten Produkte, multipliziert mit den Responsefaktoren bezu¨glich
Propen ermittelt. Weiterhin gingen die mit dem BINOS bestimmten Konzentrationen CO
bzw. CO2 ein. Je Mol Propen konnten 3 Mol Kohlenoxid gebildet werden.
XPE =
AGes − APE
AGes
AGes =
Σ(AProd ·RProd,PE)
fCO · fCO2
fCO/CO2 =
1− 0, 3 · cCO/CO2
cPE
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Der Umsatzgrad an H2O2 wurde aus den Eingangs- und Ausgangsstoffmengenstro¨men
bestimmt. Diese wurden u¨ber die H2O2-Konzentration im Kondensat ermittelt.
XH2O2 =
n˙0H2O2 − n˙H2O2
n˙0H2O2
(5.2)
Die Selektivita¨t von Propen zu Propenoxid ist eine weitere Bewertungsgro¨ße:
SPO,PE =
APO ·RPO,PE
Σ(AProd ·RProd,PE)− APE . (5.3)
Fu¨r die Selektivita¨t von Wasserstoffperoxid zu Propenoxid gilt die Gleichung:
SPO,H2O2 =
XPE · SPO,PE · n˙0PE
XH2O2 · n˙0H2O2
. (5.4)
Eine weitere wesentliche Bewertungsgro¨ße ist die Raumzeitausbeute:
RZAPO = XPE · SPO,PE · n˙PE ·MPO · 1
mKat
. (5.5)
U¨ber diese Parameter lassen sich die durchgefu¨hrten Reaktionen auswerten und analysie-
ren.
5.5.2 Acetoxylierung von Ethen mit Essigsa¨ure
Idealita¨tsu¨berpru¨fung des Kreislaufreaktors - Durchfu¨hrung der Messungen Zum
Nachweis der Idealita¨t des verwendeten Differentialkreislaufreaktors wurden Verweilzeit-
summenkurven bestimmt. Eine Prinzipskizze eines Kreislaufreaktors mit Platteneinsatz
ist in Abbildung 5.4 dargestellt.
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Abbildung 5.4: Prinzipskizze eines Kreislaufreaktors Typ Berty mit Platteneinsatz
Es wurde der in Abbildung 5.5 dargestellte Versuchsaufbau verwendet. Die Untersuchun-
gen wurden mittels einer negativen Sprungmarkierung durchgefu¨hrt.
Abbildung 5.5: Experimenteller Aufbau zur Idealita¨tspru¨fung des Differentialkreislaufreaktors
mittels Verweilzeitmessung
Als Tra¨gergas kam Stickstoff (5.0, Air Liquide) zum Einsatz, die Markierung erfolgte mit
15 Vol% Helium (4.6, Air Liquide). Zur Dosierung wurden Massflowcontroller (MFC) der
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Fa. Brooks eingesetzt. Ein Teil des Stickstoffs (10 ml/min) wurde von oben u¨ber die Welle
in den Kreislaufreaktor dosiert, um eine Diffusion der Gase in die Welle zu verhindern. Der
Referenzkanal des verwendeten Wa¨rmeleitfa¨higkeitsdetektors (WLD) wurde ebenfalls mit
Sticktstoff (5.0, Air Liquide) betrieben.
Die Ventile V2 und V3 dienten dazu, einen konstanten Volumenstrom in den Messkanal des
WLDs zu leiten. U¨ber das Nadelventil V3 wurde der Volumenstrom bei geo¨ffneten Ventilen
V1 und V2 so geregelt, dass der gleiche Volumenstrom wie bei geschlossenen Ventilen V1
und V2 durch den WLD floss. Dies wurde unter Verwendung einer “Seifenblasenbu¨rette”
sichergestellt.
Zur Aufnahme der Verweilzeitsummenkurven wurde bei vorgegebenem Stickstoff-
Volumenstrom der Anteil des Helium-Volumenstromes auf 15% eingestellt. Die Messung
erfolgte computergestu¨tzt. Zu Beginn der Messung wurden die Ventile V1 und V2 gleich-
zeitig geschlossen. Das Ende der Messung war erreicht, wenn sich der Messwert des WLD
nicht mehr a¨nderte. Da die spa¨teren kinetischen Messungen an beschichtete Platten erfolg-
ten, wurde fu¨r die Verweilzeitmessung neben dem leeren Reaktorkorb auch ein Reaktorkorb
mit Platten (Spaltweite 1 mm und 3 mm) eingesetzt.
Auswertung Die Auswertung der Verweilzeitmessungen erfolgte mit Hilfe der Linearform
der Summenkurve eines ideal durchmischten Ru¨hrkessels [50].
V˙ · t = VR · (− ln(1− F )) + V˙ · t0 (5.6)
Zuna¨chst wurde das erhaltene Messsignal des Wa¨rmeleitfa¨higkeitsdetektors normiert und
anschließend als Wert der Funktion F in Gleichung 5.6 eingesetzt. Die sich ergebenden
Geraden zeigten die Idealita¨t des verwendeten Kreislaufreaktors.
Aus der Steigung der erhaltenen Geraden ließ sich weiterhin das Reaktorvolumen VR be-
rechnen.
Reaktionstechnische Untersuchungen - Anlagenaufbau Fu¨r die Messungen zur Ace-
toxylierung von Ethen zu Vinylacetat wurde eine Anlage aufgebaut, bestehend aus Ver-
dampfereinheit, Reaktor sowie der Gasanalytik. Das Fließbild der Versuchsanlage ist in
Abbildung 5.6 dargestellt.
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Abbildung 5.6: Fließbild der Versuchsanlage zur Acetoxylierung von Ethen mit Essigsa¨ure
Die Dosierung der Gase Stickstoff (5.0, Air Liquide) und Ethen (3.0, Air Liquide) er-
folgte mittels Massendurchflussreglern vom Typ 5850 der Firma Brooks. Der Verdampfer
bestand aus einem Edelstahlrohr mit einem Durchmesser von 1/4” und einer La¨nge von
25 cm. Gefu¨llt war der Verdampfer mit Glaswolle und Glasperlen mit einem Durchmesser
von 0,75 - 1 mm. Er war extern beheizt und zusa¨tzlich in einem Ofen positioniert. Die Es-
sigsa¨ure wurde von einem Durchflussregler u¨ber eine Edelstahlkapillare (Innendurchmesser
0,75 mm) von oben in den Verdampfer dosiert. Unterhalb des Verdampfers erfolgte die
Zudosierung von Sauerstoff (3.5, Air Liquide).
Die Eduktgasmischung konnte nun am Reaktor vorbei u¨ber einen Bypass zur Online-
Analytik geleitet werden. Die Reaktion selber fand in einem Kreislaufreaktor vom Typ
Berty an beschichteten Katalysatorplatten statt (s. Abbildung 5.7).
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Abbildung 5.7: Verwendeter Kreislaufreaktor Typ Berty sowie beschichtete Katalysatorplatten
Die Analytik erfolgte mittels Online-Gaschromatographen (CP3800, Varian): Dabei wur-
den die Komponenten vor dem Flammenionisationsdetektor (FID) u¨ber eine CP-Sil 5 CB
(60 m, 0.32 mm, 8 µm) getrennt. Der Detektor wurde bei einer konstanten Temperatur von
250◦C gehalten. Als Make-Up-Gas wurde Helium verwendet (25 ml/min). Der Sa¨ulenofen
wurde einem Temperaturprogramm unterzogen: Dabei wurde zuna¨chst fu¨r 2,5 Minuten
eine Temperatur von 50◦C gehalten, anschließend mit einer Heizrate von 25◦C/min auf
140◦C aufgeheizt und diese Temperatur fu¨r 1,3 Minuten gehalten. Abschließend erfolgte
eine Abku¨hlung auf 70◦C mit einer Ku¨hlrate von 100◦C pro Minute. Diese Temperatur
wurde fu¨r weitere 1,5 Minuten gehalten.
Am Ausgang des Chromatographen wurden die schwerflu¨chtigen Komponenten in einer
Ku¨hlfalle kondensiert und dabei mit Stickstoff (3.0, Air Liquide) verdu¨nnt. Die verblei-
bende Gasphase wurde anschließend mittels Sauerstoffsensor (Oxynos 100, Rosemount)
und IR-Photometer (NGA2000, Rosemount) auf den Gehalt an O2, CO und CO2 unter-
sucht. Der tatsa¨chlich vorliegende Volumenstrom wurde u¨ber eine Differenzdruckmessung
ermittelt.
Messungen Die reaktionstechnischen Messungen wurden bei unterschiedlichen Schicht-
dicken durchgefu¨hrt, um Stofftransportlimitierung zu untersuchen. Weiterhin wurde eine
Temperaturvariation sowie eine Variation der Verweilzeit durchgefu¨hrt. U¨ber die Variation
der Eduktkonzentrationen konnten Informationen u¨ber die Kinetik der Reaktion ermittelt
werden.
Die fu¨r die Standardreaktion eingestellten Parameter sind in Tabelle 5.5 zusammengefasst.
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Tabelle 5.5: Einstellungen fu¨r die Standardreaktion der Vinylacetatbildung
Schichtdicke 500 µm
Verdampfertemperatur 220◦C
Ofentemperatur 170◦C
Reaktortemperatur 150◦C
Anlagendruck 8 bar
Essigsa¨urekonzentration 19 Vol%
Ethenkonzentration 49 Vol%
Sauerstoffkonzentration 6,5 Vol%
Stickstoffkonzentration 25 Vol%
τmod 0,3 gKats/ml
• Schichtdickenvariation
Fu¨r die Untersuchung der Porendiffusion wurde die Dicke der Katalysatorschicht von
325 bis 1000 µm variiert. Die Temperatur wurde konstant bei 150◦C gehalten. Auch
die Konzentrationen der Komponenten wurden im Bereich der Standardeinstellun-
gen konstant gehalten. Die modifizierte Verweilzeit lag bei allen Messungen bei 0,3
gKats/ml.
• Partialdruckvariation
Fu¨r die Ermittlung der Einflu¨sse des Partialdrucks auf die Bildungsgeschwindigkeit
von Vinylacetat wurden die Partialdru¨cke aller drei Komponenten variiert. Die Mes-
sungen wurden bei einer Temperatur von 150◦C mit einer Schichtdicke von 500 µm
durchgefu¨hrt. Der Partialdruck von Ethen wurde dabei zwischen 0,3 und 5 bar vari-
iert, der von Essigsa¨ure zwischen 0,4 und 2 bar sowie der von Sauerstoff im Bereich
von 0,05 bis 0,4 bar. Die Grenzen ergaben sich einerseits aus der mo¨glichen Kon-
densation von Essigsa¨ure sowie andererseits aus der Explosionsgrenze von Ethen und
Sauerstoff.
• Temperaturvariation
Die Temperatur wurde zwischen 140 und 165◦C variiert. Die Konzentrationen der
Edukte entsprachen dabei den Standardeinstellungen. Die Schichtdicke wurde bei
einem konstanten Wert von 500 µm gehalten. Der Reaktionsdruck lag im Bereich
von 7-8 bar und die Verweilzeit bei 0,2 gKats/ml.
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Auswertung Die Auswertung der reaktionstechnischen Messungen erfolgte auf Basis von
Umsatzgrad und Selektivita¨t zu Vinylacetat sowie der mittleren Bildungsgeschwindigkeit
bzw. katalysatorbezogener Raumzeitausbeute von Vinylacetat.
Die mittlere Bildungsgeschwindigkeit von Vinylacetat berechnete sich nach
RV AM =
XC2H4 · SC2H4,V AM · n˙C2H4
mKat
. (5.7)
Die dazu beno¨tigten Werte fu¨r Umsatzgrad und Selektivita¨t konnten aus den Messungen
erhalten werden. Der Eingangsstoffstrom von Ethen und die Katalysatoreinwaage waren be-
kannt. Der Propenumsatzgrad ermittelte sich aus den fu¨r die Produkte erhaltenen Fla¨chen
im Gaschromatographen jeweils unter Verwendung des Responsefaktors umgerechnet auf
die entsprechende Ethenfla¨che sowie den erhaltenen Konzentrationen an CO2 und CO.
Dabei wurde davon ausgegangen, dass CO2 aus Ethen gebildet wurde. Die Selektivita¨t
berechneten sich entsprechend.
XC2H4 =
AGes − AC2H4
AGes
(5.8)
SV AM =
AV AM
AGes − AC2H4
(5.9)
AGes =
Σ(AProd ·RProd,C2H4)
fCO2
(5.10)
fCO2 = 1−
0, 5 · cCO2
cC2H4
(5.11)
Die fu¨r die Reaktorauslegung wesentliche Gro¨ße ist die Raumzeitausbeute:
RZA = XC2H4 · SV AM · n˙C2H4 ·MV AM ·
1
mKat
. (5.12)
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Abku¨rzungs- und Symbolverzeichnis
Symbole
a Temperaturleitfa¨higkeit m2s−1
A Fla¨che m2
b Breite m
c Konzentration molm−3
cp molare Wa¨rmekapazita¨t kJmol
−1K−1
C Integrationskonstante -
d Durchmesser m
D Diffusionskoeffizient m2s−1
EA Aktivierungsenergie kJmol
−1
f Faktor -
F Kraft kPa
G Massenstromdichte kgm−2s−1
h Ho¨he m
I Intensita¨t -
J Stoffstromdichte molm−2s−1
k Geschwindigkeitskonstante
kW Wa¨rmedurchgangskoeffizient W/m
2K
l,L La¨nge m
m Masse kg
M Molare Masse gmol−1
n Reaktionsordnung -
n˙ Stoffmengenstrom mols−1
p Druck bar
p0 Sa¨ttigungsdampfdruck bar
Q˙ Wa¨rmestrom W
IX
Abku¨rzungsverzeichnis
r massebezogene Reaktionsgeschwindigkeit molkg−3s−1
r volumenbezogene Reaktionsgeschwindigkeit molm−3s−1
R Stoffmengena¨nderungsgeschwindigkeit molm−3s−1
RG allgemeine Gaskonstante Jmol
−1K−1
RZA Raumzeitausbeute kgProduktm
−3h−1
u Leerrohrgeschwindigkeit ms−1
U Umfang m
s Radius m
S Selektivita¨t %
SBET spezifische Oberfla¨che m
2/g
T Temperatur K
V Volumen m3
V˙ Volumenstrom m3/h
y Geometriefaktor -
x,z Koordinate m
X Umsatzgrad %
δ Schichtdicke m
 Porosita¨t -
∆H Enthalpie kJmol−1
η Wirkungsgrad -
η Viskosita¨t kgs−1m−1
λ Wa¨rmeleitfa¨higkeit Wm−1K−1
ν Sto¨chiometriekoeffizient -
ρ Dichte kgm−3
τ Tortuosita¨t mm−1
τmod modifizierte Verweilzeit kgsm
−3
φ Thiele-Modul -
ψ Weisz-Modul -
X
Abku¨rzungsverzeichnis
Indizes
A,B,i Komponenten
B Bildung
eff effektiv
ges gesamt
K Knudsen
Kat katalysatorbezogen
L Leitung
M Molekular
min minimal
max maximal
R Reaktor, Reaktion
RT Raumtemperatur
s Oberfla¨che
W Wand
x,z Koordinaten
Abku¨rzungen
BET spezifische Oberfla¨che
BMBF Bundesministerium fu¨r Bildung und Forschung
CVD Chemical Vapor Deposition
C2 Ethen
DEMiS Demonstrationsprojekt zur Evaluierung der
Mikroreaktionstechnik in industriellen Systemen
DSC Dynamische Differenzkalorimetrie
FID Flammenionisationsdetektor
GC Gaschromatographie
GHSV Gas Hourly space velocity
HPPO Hydrogen Peroxide Propylene Oxide
HVLP High Volume Low Pressure
HZF Haftzugfestigkeit
IMM Institut fu¨r Mikrotechnik Mainz
XI
Abku¨rzungsverzeichnis
IUPAC International Union of Pure and Applied Chemistry
IR Infrarot
jato Jahrestonnen
Kat Katalysator
MFC Mass Flow Controller
MFI Zeolith-Strukturtyp
mL mit Limitierung
MS Massenspektrometrie
oL ohne Limitierung
PAMIR Potential and Applications of Micro Reaction Technology
PE Propen
PO Propenoxid
PVD Physical Vapor Deposition
RZA Raumzeitausbeute
TS-1 Titanosilikalit
VAM Vinylacetatmonomer
WLD Wa¨rmeleitfa¨higkeitsdetektor
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